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1. INTRODUCCIÓN 
El carbón constituye la mayor reserva mundial de energía fósil y en la 
actualidad supone el 38% del suministro global de energía para la producción 
de electricidad, siendo la principal fuente de energía utilizada para su 
generación (Figura 1.1). Las previsiones son que a medio plazo la situación 
predominante del carbón frente a otras fuentes de energía para la producción de 
electricidad no va a cambiar sustancialmente a nivel mundial (Hutzler, 2001). 
Figura 1.1 Producción de energía eléctrica a partir de diversas fuentes de energía. 
Fuente: Ellis y Bosi, 2000. 
La generación de electricidad a partir del carbón se realiza por combustión en 
centrales térmicas y como es bien conocido genera problemas ambientales. 
Más del 90% del carbón utilizado en el mundo para la producción de energía 
se utiliza en plantas convencionales de combustión de carbón pulverizado 
(Wilkening, 1999). Debido a la amplia experiencia alcanzada en estos 
sistemas, poseen una elevada fiabilidad de operación y permiten conseguir 
elevados grados de combustión y rendimientos aceptables. Sin embargo, 
presentan algunos inconvenientes: 
- Generan una gran cantidad de contaminantes si no se toman medidas 
correctoras, incluyendo SO2, NOx, partículas y metales pesados, que 
producen un negativo impacto medioambiental. Estos problemas 
ambientales son importantes cuando se utilizan carbones de baja 
potencia calorífica y con elevados contenidos en azufre y cenizas. 
- La eficacia energética de estos sistemas es inferior a la que se obtiene 
por medio de otros procesos. Ahora bien, se están desarrollando a nivel 
Carbón
38.1%
Otras
1.6%
Hidroeléctrica
17.5%
Nuclear
17.2%
Gas
17.1%
Petróleo
8.5%
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de demostración calderas de carbón pulverizado con ciclos de vapor 
supercríticos que permiten elevar notablemente estos rendimientos, del 
36% al 45%. No obstante, la introducción de estos ciclos de vapor en 
otros sistemas de producción de electricidad a partir del carbón, 
permitirán igualmente aumentar sus rendimientos. 
El aporte relativo de los contaminantes emitidos en la producción de energía 
eléctrica en centrales térmicas es diferente según el tipo de contaminante. En 
la  Figura 1.2 se muestran la aportación relativa de distintas actividades en la 
emisión de SO2 y NOx, que son los contaminantes más importantes, en la 
Unión Europea durante 1999. 
Figura 1.2 Importancia relativa de distintas fuentes de emisión de SO2 y de NOx. 
Fuente: Gugele y Ritter, 2002. 
Se observa que la producción de energía eléctrica en centrales térmicas 
supone la principal causa de las emisiones de SO2, mientras que la mayor 
parte de las emisiones de NOx se producen en el sector del transporte. 
Debe realizarse un gran esfuerzo en reducir las emisiones de este tipo de 
contaminantes atmosféricos. Por ello, será de suma importancia la reducción 
de las emisiones de SO2 emitido por los sistemas de producción de 
electricidad a partir del carbón, debido a su mayoritaria aportación a sus 
emisiones globales. 
1.1 LÍMITES DE EMISIONES DE SO2: NORMATIVA EUROPEA 
La Comunidad Europea es consciente de que las grandes instalaciones de 
combustión contribuyen considerablemente a las emisiones de dióxido de 
azufre (SO2) y se ha planteado como objetivo no superar en ningún momento 
unas cargas y niveles críticos de este agente acidificante. La Directiva 
Centrales
térmicas
63.3%
Otras
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Transporte
5.6%
Industria
28.1%
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88/609/CEE ha sido revisada recientemente por la Directiva 2001/80/CE del 
Parlamento Europeo y del Consejo, de 23 de octubre de 2001, sobre 
limitación de emisiones a la atmósfera de determinados agentes 
contaminantes procedentes de grandes instalaciones de combustión, 
planteando condiciones más restrictivas sobre las emisiones de dichos 
contaminantes. La Directiva 88/609/CEE permaneció vigente hasta el 27 de 
noviembre de 2002, excepto en lo referente a emisiones de SO2, NOx y 
partículas, para lo cual deberá cumplirse la nueva directiva incluso para 
instalaciones autorizadas antes del 27 de noviembre de 2002. La normativa 
hace una distinción entre “vieja instalación” y “nueva instalación” haciendo 
referencia a instalaciones autorizadas anterior y posteriormente al 1 de julio 
de 1987, respectivamente. 
Para instalaciones viejas se establecen unos límites de emisiones y una 
reducción sobre las emisiones existentes en 1980 para cada país de la Unión 
Europea. En la  Tabla 1.1 se muestran dichos límites y reducciones para los 
cinco países de la unión que más emisiones producen. 
Tabla 1.1 Techos y objetivos de reducción de emisiones de SO2 para las instalaciones 
existentes antes del 1 de julio de 1987. 
Techo de emisión 
(kTon/año) 
% de reducción sobre las 
emisiones de 1980 Estado 
miembro 
Emisiones de SO2 de 
grandes instalaciones 
de combustión en 
1980 (kTon) 1993 1998 2003 1993 1998 2003 
Reino Unido 3883 3106 2330 1553 -20 -40 -60 
España 2290 2290 1730 1440 0 -24 -37 
Italia 2450 1800 1500 900 -27 -39 -63 
Alemania 2225 1335 890 668 -40 -60 -70 
Francia 1910 1146 764 573 -40 -60 -70 
Para nuevas instalaciones se fijan límites específicos, en términos de 
concentraciones que no deben superarse. En la  Figura 1.3 se muestran los 
límites de emisiones para instalaciones existentes o nuevas, siempre que estén 
autorizadas antes del 27 de noviembre de 2002. En caso de que no se puedan 
cumplir los límites establecidos debido a las características del combustible, 
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deberá alcanzarse como mínimo un porcentaje de desulfuración en función de 
la potencia de la instalación, como se muestra en la  Figura 1.4. 
Las nuevas instalaciones que se autoricen a partir del 27 de noviembre de 
2002 deberán cumplir unos límites más restrictivos, como se muestra en la 
 Figura 1.3. Cuando estos límites no puedan conseguirse debido a las 
características del combustible, las instalaciones deberán cumplir con los 
límites de emisión mostrados en la  Figura 1.4. 
Figura 1.3 Límites de emisiones para 
nuevas instalaciones. 
Figura 1.4 Porcentaje de desulfuración 
para nuevas instalaciones. 
Sin embargo, las centrales eléctricas que hayan sido autorizadas en España 
antes del 31 de diciembre de 1999 de una potencia térmica nominal igual o 
superior a 500 MW que utilicen combustibles sólidos nacionales o de 
importación y que entren en operación antes del final del año 2005, deberán 
cumplir los siguientes requisitos: 
a) En el caso de combustibles sólidos de importación, el valor límite de 
emisión de dióxido de azufre será de 800 mg/Nm3. 
b) En el caso de los combustibles sólidos nacionales, el índice de 
desulfurización será, al menos, del 60 %. 
Como ha podido observarse, se está produciendo un progresivo 
endurecimiento en el control de las emisiones de SO2 procedentes de las 
grandes instalaciones de combustión, y lo mismo ocurre con otros 
contaminantes atmosféricos (NOx y materia particulada). 
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1.2 TECNOLOGÍAS DE USO LIMPIO DEL CARBÓN 
Existen varias técnicas para controlar las emisiones de contaminantes gaseosos 
producidos en la combustión de carbón en calderas de carbón pulverizado. Para 
reducir la emisión de SO2, la tecnología más utilizada es la desulfuración de 
gases de combustión con sorbentes cálcicos por vía húmeda. También es posible 
la introducción directa de caliza en la caldera de combustión, aunque esta 
tecnología se utiliza poco y en plantas antiguas. La reducción de NOx se realiza 
de numerosas maneras, tanto en caldera (escalonamiento de aire, escalonamiento 
de combustible, quemadores bajos en NOx) como por reducción catalítica no 
selectiva (NSCR) o selectiva (SCR) con NH3 (Thambimuthu, 1993). 
Los sistemas para el control de emisiones de contaminantes atmosféricos son 
costosos y producen una reducción en la eficacia global del proceso. Por ello 
se está realizando un importante esfuerzo en desarrollar nuevas tecnologías de 
uso limpio del carbón que reduzcan en gran medida las emisiones y aumenten 
en lo posible la eficacia en la producción de energía disminuyendo de este 
modo las emisiones de CO2 por unidad de energía producida. 
Actualmente se encuentran en fase de desarrollo diferentes procesos que 
permiten mejorar los rendimientos en la generación de energía eléctrica a 
partir de carbón junto con la reducción de las emisiones de contaminantes. 
Básicamente estos procesos son los ciclos de vapor supercríticos, la 
combustión en lechos fluidizados atmosféricos y a presión, los ciclos 
“topping” y la gasificación integrada con ciclo combinado (GICC). Las 
diferentes alternativas hay que evaluarlas en función de factores tales como la 
configuración del ciclo, el tipo de carbón, el ciclo de vapor, las condiciones 
de operación y las restricciones medioambientales. En la  Figura 1.5 se 
muestran esquemáticamente diferentes alternativas propuestas a la 
combustión de carbón pulverizado (McKinsey y Wheeldon, 1997). 
Las calderas supercríticas o ultra-supercríticas basan su funcionamiento en la 
operación del ciclo agua-vapor por encima del punto crítico del agua. Pueden 
alcanzarse presiones de hasta 35 MPa y temperaturas de 650 ºC. La ganancia 
en eficiencia térmica para este tipo de calderas sobrepasa los 8 puntos. 
Aunque ya existen calderas de este tipo operando comercialmente, aún debe 
realizarse un importante esfuerzo en materia de investigación de materiales, 
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enfocada hacia aleaciones especiales de aceros termorresistentes. Esta 
tecnología es capaz de aumentar la eficacia energética de un ciclo de vapor. 
En la combustión en lecho fluidizado atmosférico (CLFA) el carbón se quema 
en un lecho fluidizado que opera a presión atmosférica y a una temperatura de 
850 ºC aproximadamente. Esto hace que las emisiones de NOx se mantengan 
a niveles bajos. El SO2 emitido puede retenerse en el mismo lecho 
alimentando sorbentes cálcicos. Aunque se realiza un mejor control de 
emisiones gaseosas que en la combustión de carbón pulverizado, la eficacia 
energética es similar ya que depende del ciclo termodinámico utilizado y 
además, produce una gran cantidad de residuos sólidos. 
Si la combustión se realiza en un lecho fluidizado a presión (CLFP), 
usualmente a 1 o 1.5 MPa, los gases procedentes del combustor se pueden 
expandir en una turbina de expansión, sin combustión, para producir energía 
(20% de la total) y mover el compresor que introduce aire al lecho. Con estas 
modificaciones y mediante la integración de una turbina de vapor se obtiene 
un mayor rendimiento energético, además de un descenso en la relación 
molar Ca/S necesaria para conseguir una determinada retención de SO2 y, por 
tanto, una menor producción de residuos sólidos. 
Los procesos “topping” se caracterizan por aumentar de distintas formas la 
temperatura de entrada de los gases a la turbina de gas. Esto puede hacerse 
quemando gas natural en un combustor antes de introducir los gases a la 
turbina de expansión (CLFP con pre-combustión) o gasificando parcialmente 
el carbón, de tal forma que el char que queda se quema a presión y el gas 
obtenido en la gasificación se quema para subir la temperatura de los gases a 
la entrada de la turbina (procesos híbridos). Como resultado de ello, la turbina 
trabaja a mayor temperatura aumentando la eficacia energética del proceso. 
Los gases que dejan la turbina de expansión aún poseen poder calorífico que 
puede utilizarse para generar vapor en un recuperador de calor. 
En el caso de la CLFP con pre-combustión de gas natural, las emisiones son 
similares a las producidas por la combustión en lecho fluidizado a presión, 
aunque los niveles de NOx pueden ser algo mayores debido al efecto del 
combustor de gas natural. En este caso hay que tomar precauciones por la 
corrosión en la turbina a altas temperaturas debida a los metales alcalinos 
presentes en los gases. 
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Figura 1.5 Diagramas de flujo de diversas tecnologías de uso limpio del carbón. 
 Ciclo del vapor; ciclo del gas. 
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Turbina 
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Carbón 
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Figura 1.5 (cont.) Diagramas de flujo de diversas tecnologías de uso limpio del 
carbón. Ciclo del vapor; ciclo del gas. 
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La incorporación de un gasificador parcial al proceso, dentro de los ciclos 
“topping”, supone un salto cualitativo en su complejidad. Estos procesos son 
muy prometedores en cuanto a inversiones y eficacias, aunque se encuentran 
en sus primeros estudios. En los procesos de combustión en lechos 
fluidizados a presión avanzados (CLFPA), se produce una gasificación 
parcial del carbón que proporciona dos corrientes: el char no gasificado se 
envía a un combustor de lecho fluidizado a presión y el gas producido en la 
gasificación se envía a una turbina de gas, donde se mezcla con el gas 
obtenido en la combustión del char. En el gasificador se añade un sorbente 
cálcico para retener el azufre emitido. El CaS obtenido se envía junto con el 
char al lecho fluidizado a presión, donde se oxida a CaSO4. 
Se han desarrollado variantes de este proceso que facilitan la operabilidad del 
sistema al no integrar la combustión del char y del gas. En algunos de ellos la 
combustión del char se realiza en un lecho fluidizado atmosférico (ciclo de 
gasificación con aire –CGA-) y en otros se realiza a presión (CLFP híbrido). 
La eficacia de estos procesos puede aumentarse en los denominados sistemas 
energéticos de alta eficacia (SEAE), en los que el char obtenido en el 
gasificador parcial se quema en una caldera y el calor obtenido se utiliza para 
la producción de vapor y para un precalentamiento del aire que es enviado a 
la turbina de gas, donde se quema el gas obtenido en la gasificación parcial. 
Este precalentamiento del aire produce un aumento en la eficacia de la turbina 
de gas y, por lo tanto, en la eficacia global del proceso. 
Por último, en la gasificación integrada con ciclo combinado (GICC) se 
realiza una gasificación total del carbón a presión. El gas producido se quema 
y expande en una turbina de gas para la producción de energía. El calor 
sensible que poseen los gases de combustión se utiliza para la generación de 
vapor, el cual produce energía en una turbina de vapor. Este sistema 
proporciona un aumento de la eficacia energética en función de las mejoras 
realizadas en las turbinas de gas. Otras ventajas son el menor caudal de gas 
utilizado en el tratamiento de gases, ya que se realiza antes de la combustión, 
y que el azufre es emitido en forma de H2S, pudiéndose eliminar con mayor 
facilidad hasta niveles apreciablemente inferiores a los obtenidos en otras 
tecnologías. 
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Un factor clave en la elección de un proceso para la producción de energía es 
la eficacia energética que se obtiene. A modo de comparación, en la Figuras 
1.6 (a) y (b) se muestran las eficacias que se obtienen en los diferentes 
procesos descritos anteriormente, en función del porcentaje de energía que se 
obtiene en la turbina de gas y del porcentaje de calor de alto nivel, 
respectivamente (McKinsey y Wheeldon, 1997). Para este propósito, el calor 
de alto nivel se define como la cantidad de calor disponible para la 
producción de vapor en corrientes del proceso con una temperatura superior a 
365 ºC, la cual es unos 15 ºC superior a la temperatura de ebullición del agua 
a 16.5 MPa de presión. El calor disponible por encima de este valor puede 
usarse para la producción de vapor sobrecalentado. 
Figura 1.6 Eficacia energética en función de la energía obtenida en la turbina de gas 
y del calor de alto nivel. 
Se observa que la eficacia tiene una tendencia ascendente a medida que la 
energía aprovechada en la turbina de gas aumenta. Sin embargo la GICC no 
sigue esta tendencia general, obteniéndose una eficacia menor. Parte de la 
pérdida de eficacia se debe a que se utiliza oxígeno como agente gasificante y 
a las necesidades energéticas de la planta de fraccionamiento. Pero la mayor 
parte es debida a que la fracción del calor de alto nivel disponible es inferior a 
la admisible por el ciclo de vapor. Como se muestra en la  Figura 1.6 (b), a 
medida que el porcentaje de calor de alto nivel disminuye, la eficacia 
energética aumenta, debido a que la fracción restante de energía se aprovecha 
en la más eficiente turbina de gas. Sin embargo, el óptimo se encuentra en un 
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62% de calor de alto nivel (McKinsey y Wheeldon, 1997). Por debajo de este 
valor no es posible optimizar el ciclo de vapor, obteniendo eficacias globales 
algo inferiores, como es en el caso de la gasificación integrada con ciclo 
combinado. 
Todos estos sistemas son de alta eficacia. Sin embargo, existen diferencias en 
los efectos que tienen sobre el medio ambiente. En la  Tabla 1.2 se muestra la 
importancia relativa en la emisión de distintos contaminantes gaseosos, 
consumo de agua y generación de residuos sólidos para las distintas 
tecnologías utilizadas en la generación de energía a partir del carbón 
(Wilkening, 1999). Se puede observar que las diferencias entre las emisiones 
generadas por la combustión del carbón en calderas de carbón pulverizado 
con tratamiento de gases (desulfuración de gases) y las existentes en la 
combustión en un lecho fluidizado a presión (CLFP) son de relativa poca 
importancia. Sin embargo, la reducción en tales emisiones es significativa 
cuando se usa la tecnología de gasificación integrada con ciclo combinado. 
Tabla 1.2 Impacto ambiental en la generación de energía a partir del carbón tomando 
como base una planta de carbón pulverizado. (Wilkening, 1999). 
Carbón pulverizado 
 
Convencional Con desulfuración 
CLFP GICC 
SO2 100 6-12 5-10 1-5 
NOx 100 18-19 17-48 17-32 
Polvo 100 2-5 2-4 2 
CO2 100 107 70-80 65-75 
Residuos sólidos 100 120-200 95-600 60-120 
Consumo de agua 100 100 70-80 50-70 
1.3 LA GASIFICACIÓN INTEGRADA CON CICLO COMBINADO 
El Departamento de Energía de Estados Unidos (Clayton, 1999) ha 
promovido una serie de evaluaciones económicas, medioambientales y de 
eficacia energética para varias tecnologías de uso limpio del carbón. Estos 
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estudios han identificado la gasificación integrada con ciclo combinado 
(GICC) como una de las opciones más atractivas para la futura generación de 
energía eléctrica. 
La GICC se fundamenta en la gasificación del carbón a presiones medias 
obteniendo un gas combustible rico en monóxido de carbono e hidrógeno. 
Tras la gasificación se sitúa una etapa de limpieza de los gases generados y 
finalmente la combustión de dichos gases en una turbina de gas, utilizando un 
ciclo combinado para la generación de electricidad. El ciclo combinado 
consiste en la integración de la turbina de gas y una turbina de vapor para la 
producción de energía eléctrica. En este proceso se consiguen aumentar los 
rendimientos en la generación de energía eléctrica desde el 33% en una 
caldera de carbón pulverizado con turbina de vapor de ciclo estándar hasta 
valores del 42-48% en los procesos GICC que operan en este momento, 
dependiendo del grado de integración del proceso. En la  Figura 1.7 se 
muestra un diagrama general del proceso GICC existente en Puertollano. 
Figura 1.7 Diagrama de flujo del sistema GICC de Elcogas en Puertollano (España). 
En este caso existe una planta de fraccionamiento de aire obteniendo oxígeno 
y nitrógeno. La gasificación se realiza con oxígeno y la eficacia de la planta 
se incrementa al efectuar las siguientes modificaciones: 
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1. Inyectar nitrógeno desde la unidad de fraccionamiento de aire a la 
corriente de gas de gasificación antes de introducirlo a la turbina de gas. 
2. Introducir el aire a la unidad de fraccionamiento utilizando la turbina de 
gas como fuente de energía para el compresor. 
Posteriormente al proceso de gasificación del carbón debe existir una etapa de 
limpieza de gases antes de su admisión a la turbina de gas, principalmente 
para eliminar partículas sólidas y compuestos sulfurosos, mayoritariamente 
H2S y COS. De esta forma se evita la erosión, corrosión y ensuciamiento de 
la turbina de gas. 
Tras la etapa de limpieza, el gas se quema y se expande en una turbina de gas. 
El calor sensible que porta el gas tras su combustión en la turbina se utiliza 
para producir vapor. Igualmente, se produce vapor a partir de los gases 
obtenidos en el gasificador. El vapor generado se utiliza para producir 
electricidad en una turbina de vapor. 
Actualmente las ventajas que tiene la aplicación de la tecnología GICC se 
basan principalmente en su gran potencial para mejorar la eficacia en la 
generación de energía a partir del carbón y en reducir su impacto 
medioambiental. Utilizando la tecnología GICC se logra alcanzar una eficacia 
energética del 48%. Además, al ser una tecnología con una mayor eficacia 
energética, se reduce la emisión de CO2 a la atmósfera por unidad de energía 
eléctrica generada. Respecto a la emisión de otros tipos de contaminantes 
gaseosos, estas plantas tienen la capacidad de eliminar el azufre contenido en 
el carbón, que pasa a los gases de gasificación, hasta la extensión necesaria. 
Se pueden conseguir eliminaciones de azufre superiores al 99% con procesos 
ya probados comercialmente o con nuevos procesos avanzados y con una 
mayor eficiencia a un coste relativamente bajo comparado con la 
desulfuración de gases de combustión. La formación de NOx en la turbina de 
gas puede controlarse por medio de la inyección de vapor de agua 
manteniendo las emisiones de NOx por debajo de 50 ppm. Por otro lado, las 
partículas en suspensión se pueden eliminar por medio de lavadores 
(scrubbing) o filtros hasta el nivel especificado por el control de emisiones. 
Por último, los residuos sólidos se limitan a las cenizas y sorbentes agotados 
siendo el consumo de agua menor que en una central térmica convencional, 
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ya que menos del 50% de la energía se genera en el ciclo de vapor 
reduciéndose además los requerimientos para las torres de refrigeración. 
Sin embargo, los principales inconvenientes que se presentan al adoptar la 
tecnología GICC son de tipo económico. Los costes de capital son todavía 
superiores a los de una planta convencional: varían entre 1200 € y 1500 € por 
kW instalado, que son entre un 10 y un 30% mayores que para una planta de 
carbón pulverizado con lavado de los gases. Además, su operabilidad no 
puede garantizarse, debiéndose mejorar algunos detalles técnicos antes de su 
introducción comercial a gran escala. Económicamente, al ser más eficientes 
que las plantas convencionales con el adecuado sistema de control de 
emisiones, se espera que las plantas GICC generarán electricidad a costes 
cada vez menores a medida que se mejoren los diseños a partir de la 
experiencia acumulada en las plantas de demostración en Europa y Estados 
Unidos. 
1.3.1 Antecedentes y estado actual de la tecnología GICC a nivel 
industrial 
Tras la operación de la planta de demostración de GICC en Cool Water 
(California) de 100 MW con 5 años de programa completados en 1989, varios 
proyectos se encuentran en fase de demostración en Norte América y Europa: 
Piñon Pine, Tampa, Wabash River, Buggenum, y Puertollano. En la 
actualidad se proyectan construir varias plantas GICC en diferentes países. En 
la  Tabla 1.3 se recogen las características más relevantes de diferentes 
proyectos de GICC en el pasado, presente y futuro próximo. 
El objetivo a conseguir a corto o medio plazo es aumentar la eficacia de 
generación de energía eléctrica de los procesos GICC hasta un 53%. El 
desarrollo de nuevos materiales, la optimización en el diseño de las turbinas y 
la utilización de procesos de limpieza de gases a alta temperatura permitirán 
introducir el gas en la turbina de gas a mayores temperaturas, obteniendo a su 
vez un vapor de mayor poder energético. Todo ello repercutirá en una mayor 
eficacia de las turbinas de gas y de vapor (Karg y col., 2000). 
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Tabla 1.3 Características de diversas plantas GICC. 
Planta/ 
País 
Puesta 
en 
marcha
Tipo de 
gasificador Combustible
Potencia 
(MWe) 
Eficacia 
(%) 
Estado 
actual 
STEAG 
Kellermann Lünen 
/ Alemania  
1972 BGL Carbón 170 32 Finalizado 
Cool Water/USA 1986 Texaco Carbón 93 31  Finalizado 
LGTI, Plaquemine 
Louisiana / USA 1987 Dow Carbón 160 36  Finalizado 
DEMCOLEC, 
Buggenum / 
Holanda 
1993 Shell Carbón 253 43 En operación 
PSI, Wabash River 
Indiana / EEUU 1995 
Global 
Energy 
(Destec) 
Carbón 265 39 Finalizado en el 2000 
Sierra Pacific 
Piñon Pine, 
Nevada / EEUU 
1996 KRW Carbón 100 44 Finalizado en el 2001 
Tampa Electric, 
Polk City, Florida / 
EEUU 
1996 Texaco Carbón 250 39 Finalizado en el 2002 
ELCOGAS,  
Puertollano / 
España  
1997 Prenflo 
Carbón y 
coque de 
petróleo 
300 45 En operación 
ISAB SpA,  
Sicilia / Italia 1999 Texaco Asfalto 500 - 
En 
operación 
SARLUX,  
Cerdeña /Italia 2000 Texaco 
Aceites 
pesados de 
petróleo 
446 45 En operación 
Delaware City / 
EEUU 2000 Texaco 
Coque de 
petróleo 250 - 
En 
operación 
API Energia,  
Falconara / Italia  2001 Texaco 
Residuos de 
refinería 234 41 
En 
operación 
Yantai /  
China 2006 - Carbón 2 x 350 - En proyecto
CCP / Japón 2007 Mitsubishi Carbón 250 >45 En proyecto
TVA, Tennessee / 
EEUU - Texaco Carbón 350 - En proyecto
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1.4 GASIFICACIÓN DEL CARBÓN 
La gasificación del carbón es un proceso por medio del cual se obtiene una 
mezcla de gases que pueden ser usados posteriormente como combustible 
(obtención de energía calorífica o electricidad), como gas de síntesis para la 
industria química, o como gas reductor para procesos metalúrgicos. Los 
compuestos gaseosos que constituyen esta mezcla son fundamentalmente CO, 
CO2, H2, H2O y N2. La mezcla CO + H2 es el llamado gas de síntesis, base 
para la obtención de amoníaco y metanol. La composición del gas producto 
depende de los agentes gasificantes utilizados, las características del reactor, 
la temperatura y presión de gasificación y en menor medida del tipo de 
carbón utilizado. 
Así, si la gasificación se realiza con aire y vapor de agua se obtiene un gas de 
bajo poder calorífico superior (3500-6500 kJ/Nm3) debido a que se 
encuentran muy diluidos en nitrógeno. Si la gasificación se realiza con 
oxígeno y vapor de agua se obtiene un gas de poder calorífico medio (10000-
12500 kJ/Nm3). 
En los procesos GICC el vapor de agua puede aportarse como tal o 
incorporarlo mediante la alimentación del carbón húmedo. La gasificación se 
realiza utilizando aire u oxígeno como agente gasificante. Si la gasificación se 
realiza con oxígeno, es conveniente integrar en el proceso una planta de 
fraccionamiento de aire. Dicha planta consume energía, pero la eficacia de la 
turbina de gas puede ser superior a la que se obtendría mediante la 
gasificación con aire ya que los gases se obtienen a una temperatura mayor. 
Además, el aumento de la inversión necesario para la construcción de la 
planta de fraccionamiento de aire se compensa por una menor inversión en 
los sistemas de depuración de gases, debido a que el caudal de gases obtenido 
es menor. Por lo tanto, tanto la eficacia global del proceso como la inversión 
de capital son similares en ambos casos. 
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1.4.1 Tipos de gasificadores 
La gasificación del carbón se realiza fundamentalmente en reactores de lecho 
móvil, lecho fluidizado y lecho arrastrado. En la  Figura 1.8 se muestran 
esquemáticamente estos tres tipos de gasificadores junto con los intervalos de 
presión y temperatura a los que se realiza la gasificación y el nombre de la 
tecnología donde se utiliza cada tipo de gasificador. Estos reactores suelen 
pertenecer a los denominados gasificadores de segunda generación, que 
operan a presiones medias y las cenizas se extraen fundidas o semifundidas 
en el caso de los reactores de lecho móvil. 
Figura 1.8 Reactores utilizados generalmente en la gasificación de carbón. 
De la gasificación del carbón se obtiene un gas rico en CO y H2. Las 
características del contacto sólido-gas, la temperatura a la que tienen lugar los 
distintos procesos y reacciones que se producen, tanto del carbón como de los 
alquitranes y gases, y la velocidad de calentamiento de las partículas del 
carbón determinan la composición de los gases de gasificación. 
Como ya se ha dicho, la composición de los gases depende del tipo de 
reactor, de los agentes gasificantes y de las condiciones de operación. En la 
 Tabla 1.4 se muestran las características de los gases obtenidos con algunos 
gasificadores comerciales. 
BG/L KRW 
HTW 
Texaco 
PRENFLO 
Global Energy 
Lecho fijo 
800-1000 ºC 
1-10 MPa
Carbón 
3-30 mm
Gas 
Vapor + O2 
Cenizas 
Lecho fluidizado 
800-1100 ºC 
1-2.5 MPa 
Gas 
Carbón 
1-5 mm 
Cenizas 
Vapor 
O2 
Lecho arrastrado
1400-1900 ºC 
2-4 MPa
Gas 
Carbón 
0.1 mm 
Cenizas 
Vapor 
O2 
Carbón 
0.1 mm 
Vapor 
O2 
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Tabla 1.4 Características del gas obtenido en distintas plantas GICC (composición en 
% volumen). 
Lecho 
móvil Lecho fluidizado Lecho arrastrado 
Tipo de gasificador 
BG/L KRW HTW Texaco Global Energy PRENFLO
Agente gasificante Oxígeno Aire Oxígeno Oxígeno Oxígeno Oxígeno 
Temperatura de 
gasificación (ºC) 800-1100 980 930 1450 1400 1400 
Presión de 
gasificación (MPa) 2.8 2.1 2.5 - 2.8 2.5 
CO   46   24   33   40   38   61 
H2   26   15   28   30   28   22 
CH4     3.8     1.4     4.6     0.1     1.0  < 0.05 
CO2     2.9     5.5   16   11   10     3.8 
H2O   16     5.1   17   16   22  < 1 
N2 + Ar     4.2   49     1.4     1.9     1.0   12 
H2S + COS     1.1     -     -     1.0     -     0.5-1 
PCI (kJ/Nm3) 10500 6900 9400 8900 8700 10400 
1.5 DESULFURACIÓN DEL GAS DE GASIFICACIÓN 
En las condiciones a las que se realiza la gasificación del carbón, el azufre 
que contiene se emite junto con los gases de gasificación en forma 
principalmente de sulfuro de hidrógeno (H2S) y en menor medida sulfuro de 
carbonilo (COS). El COS puede eliminarse como tal o hidrolizarse a H2S para 
después ser eliminado. El H2S debe eliminarse de los gases de gasificación 
antes de su introducción en la turbina de gas para evitar problemas de 
corrosión en los alabes de la turbina, que impone condiciones mucho más 
restrictivas que la normativa medioambiental. Por lo tanto, esta tecnología 
puede considerarse intrínsecamente limpia respecto a la emisión de SO2, 
frente a la imposición que se realiza a la reducción de emisiones de SO2 de 
otras tecnologías. 
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1.5.1 Sistemas de desulfuración de gases 
La eliminación de H2S de los gases de gasificación puede realizarse en 
procesos de baja o de alta temperatura (Thambimuthu, 1993). Actualmente en 
la mayoría de los casos se realiza por medio de procesos que operan a bajas 
temperaturas, que se encuentran en el intervalo entre -40 y 150 ºC y utilizan 
principalmente sorbentes líquidos basados en distintas aminas. Éste es el caso 
de las plantas de Puertollano y Wabash River, que utilizan un sistema de 
absorción con metildietanolamina (MDEA). Por otro lado, la desulfuración a 
alta temperatura se realiza mediante la retención con sorbentes sólidos como 
ferritas o titanatos de zinc (500-700 ºC) o con sorbentes cálcicos (800-1000 
ºC). En la planta GICC de Tampa se utiliza un sistema de eliminación de 
azufre convencional con aminas, pero parte del gas puede desulfurarse en un 
sistema de demostración de desulfuración en caliente con sorbentes 
regenerables de zinc. En la planta GICC de Piñon Pine la desulfuración se 
realiza en el propio gasificador con caliza, donde queda retenido el 50% del 
azufre proveniente del carbón, y el resto se elimina en un desulfurizador de 
transporte con titanatos de zinc a 540 ºC, logrando una retención de azufre 
superior al 99%. 
1.5.1.1 Desulfuración de gases a baja temperatura 
Los procesos de desulfuración de los gases de gasificación a baja temperatura 
se basan en la absorción física y/o química del sulfuro de hidrógeno en un 
absorbente líquido (Thambimuthu, 1993). La absorción física se utiliza en 
procesos como el Rectisol (con metanol) o el Selexol (dimetil éter de 
polietilen-glicol). Generalmente, la absorción química se realiza por medio de 
solventes basados en aminas (MEA, DEA, etc.). 
La absorción física resulta de mayor utilidad cuando se desea eliminar CO2 y 
H2S con altas presiones parciales en la corriente gaseosa. Los solventes 
físicos absorben preferentemente el H2S respecto al CO2, debido a que la 
solubilidad del H2S es mayor que la del CO2. Por lo tanto, la separación de 
estos dos compuestos se puede realizar aprovechando su diferencia de 
solubilidades. Si la concentración del gas que se desea eliminar es pequeña y 
se requiere una alta selectividad, es conveniente utilizar procesos de 
absorción química. 
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Tras la etapa de absorción el solvente se regenera obteniendo una corriente 
concentrada del componente absorbido. La regeneración se realiza de forma 
reversible bien mediante una reducción de la presión, por arrastre con un gas 
inerte o por un calentamiento del solvente. 
1.5.1.2 Desulfuración de gases a alta temperatura 
El enfriamiento de los gases necesario para su limpieza a bajas temperaturas 
es un proceso termodinámicamente irreversible y que supone una degradación 
de la energía disponible. Por esta razón, se está desarrollando en la actualidad 
la limpieza de gases en caliente, con objeto de aumentar la eficacia global del 
ciclo combinado. En base a la ley de Carnot, se produce un aumento de la 
eficacia del proceso al aumentar la temperatura del foco caliente, es decir, la 
temperatura de entrada de los gases a la turbina, tal y como se muestra en la 
 Figura 1.9. 
Figura 1.9 Representación de la Ley de Carnot: límite termodinámico impuesto a la 
eficacia de un proceso en función de la temperatura del foco caliente. 
Una alternativa común para la eliminación de H2S en caliente es utilizar 
óxidos metálicos (MeO) regenerables, como las ferritas o titanatos de zinc, 
que permiten realizar la retención de H2S a temperaturas comprendidas entre 
500 y 700 ºC. La retención se realiza en sistemas externos al gasificador, 
como por ejemplo, en lechos fijos o fluidizados, donde se produce 
cíclicamente la secuencia desulfuración/regeneración, siguiendo las siguientes 
reacciones: 
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Sulfuración: MeO + H2S MeS + H2O [1.1] 
Regeneración: MeS + 3/2 O2 MeO + SO2 [1.2] 
Este tipo de sorbentes se caracterizan por permitir un alto grado de 
eliminación de H2S de la corriente gaseosa. Así se pueden obtener unas 
concentraciones de H2S en equilibrio de 7 ppmv con el Fe2O3 y de 3.5 ppmv 
con el ZnO (desulfuración a 600 ºC, 2.1 MPa y composición de los gases 
obtenida en un gasificador KRW, mostrada en la  Tabla 1.4). 
En el caso de las ferritas de zinc, el óxido de zinc se puede reducir a zinc 
metálico y a las temperaturas a las que se realiza la limpieza de los gases el 
zinc es altamente volátil, produciéndose una pérdida de la masa activa del 
sorbente. Para evitar este problema se han desarrollado los sorbentes de 
titanatos de zinc. El óxido de titanio (TiO2), aunque es inerte frente a la 
eliminación de H2S, estabiliza la fase oxidada del zinc y evita su reducción y 
posterior volatilización. 
La regeneración de estos sorbentes es un proceso de oxidación fuertemente 
exotérmico. El control de la temperatura es un factor crucial para evitar que se 
sintericen las partículas de sorbente. Pero la temperatura no debe ser 
excesivamente baja para evitar que se formen sulfatos estables. En el caso de la 
regeneración del óxido de zinc la temperatura debe situarse entre 725 y 760 ºC. 
Los sorbentes basados en ferritas o titanatos de zinc producen un grado de 
desulfuración muy elevado. Sin embargo, estos sorbentes presentan 
problemas de atrición, pérdidas de eficacia de retención después de varios 
ciclos y su coste es elevado. Además, en la regeneración aparecen sulfatos 
que consumen H2 durante el proceso de retención. Para evitar algunos de los 
problemas que tienen este tipo de sorbentes, se encuentra en estudio la 
utilización de otro tipo de sorbentes regenerables basados en óxidos de cobre 
o manganeso. 
Por otro lado, la utilización de sorbentes calcáreos de bajo coste y gran 
disponibilidad permite aumentar la temperatura del proceso de limpieza de 
gases en caliente hasta valores de 900 y 1100 ºC, pudiéndose realizar la 
desulfuración dentro del propio gasificador. El proceso de retención de H2S 
con sorbentes calcáreos da lugar a la formación de CaS, aunque dependiendo 
de las condiciones de operación (presión, temperatura y concentración de 
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CO2) existentes en el gasificador o en el reactor, la reacción puede seguir 
caminos completamente diferentes. Las reacciones que pueden tener lugar se 
muestran a continuación: 
Calcinación: CaCO3 CaO + CO2 +178 [1.3] 
Sulfuración de calcinados: CaO + H2S CaS + H2O -59 [1.4] 
Sulfuración directa: CaCO3 + H2S CaS + H2O + CO2 +119 [1.5] 
y las constantes de equilibrio correspondientes (Barin, 1989) son las 
siguientes: 
Calcinación: ( )
T
2047405.29Pln lnK
2COCeq,
−==  [1.6] 
Sulfuración de calcinados: 
T
726212.0
P
P
lnlnK
SH
OH
SCeq,
2
2 +==  [1.7] 
Sulfuración directa: 
T
1321217.29
P
P P
lnlnK
SH
COOH
SDeq,
2
22 −==  [1.8] 
A temperaturas en las que la presión de equilibrio de CO2 en la calcinación es 
superior a la existente en el reactor se formará CaO con el que reaccionará el 
H2S. En estas condiciones, el origen del sorbente y las características del 
sistema poroso de su calcinado (porosidad y distribución de tamaño de poros) 
afectará fuertemente a las velocidades de la reacción y a las conversiones de 
sulfuración. Cuando se opera a presiones de CO2 superiores a las de equilibrio 
a la temperatura de reacción, la retención de H2S se produce por sulfuración 
directa del CaCO3. En estas condiciones, existen grandes diferencias entre el 
comportamiento de las calizas que poseen baja porosidad inicial y las 
dolomitas, constituidas por CaCO3 y MgCO3, y que en las condiciones de 
reacción se encuentran semicalcinadas (CaCO3·MgO) y tienen una gran 
porosidad. 
La concentración de H2S mínima que se puede alcanzar a la salida, está 
limitada por la termodinámica de la reacción. Si la reacción que tiene lugar es 
la sulfuración directa (reacción [1.5]), la concentración de equilibrio 
dependerá de la temperatura, las presiones parciales de H2O y de CO2 y de la 
∆H0 (kJ mol-1) 
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presión total. Sin embargo, si ocurre la sulfuración de calcinados (reacción 
[1.4]) la concentración de H2S en equilibrio únicamente será función de la 
temperatura y de la presión parcial de H2O. 
Figura 1.10 Concentración de H2S en equilibrio para distintos sorbentes con los gases 
obtenidos de dos gasificadores diferentes: KRW y PRENFLO ( Tabla 1.4). 
En la  Figura 1.10 se muestra la concentración de equilibrio de H2S en función 
de la temperatura con las condiciones de presión total y composición del gas 
obtenidos en el caso de dos gasificadores típicos diferentes: KRW y 
PRENFLO ( Tabla 1.4). Se observa que si la reacción que tiene lugar es la 
sulfuración de calcinados (CaO) la concentración de H2S en equilibrio 
disminuye al disminuir la temperatura. Sin embargo, si la reacción que tiene 
lugar es la sulfuración directa del CaCO3 la concentración de H2S aumenta al 
disminuir la temperatura. La condición termodinámicamente óptima para 
obtener la mínima concentración de H2S con sorbentes cálcicos es la de 
realizar la desulfuración a la temperatura de calcinación del sorbente, que es 
función de la presión parcial de CO2. Esto no siempre es posible, debido a 
que la temperatura del gasificador se encuentra determinada por la eficacia en 
la conversión de la gasificación del carbón. Sin embargo, si la desulfuración 
se realiza en un sistema externo al gasificador, sería posible ajustar la 
temperatura del gas a la requerida para obtener la máxima eficacia en la 
retención de H2S. 
Hay que señalar las diferencias en las concentraciones de equilibrio de H2S 
obtenidas a partir de los gases producidos en los dos tipo de gasificadores. El 
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gasificador tipo KRW proporciona un gas con una mayor cantidad en vapor 
de agua y CO2 que el gasificador tipo PRENFLO. Debido a ello, las 
concentraciones de equilibrio de H2S (ecuaciones [1.7], [1.8]) y la 
temperatura de calcinación del CaCO3 son mayores con los gases obtenidos 
en el gasificador tipo KRW que en el gasificador PRENFLO. 
En la actualidad, los gasificadores de lecho arrastrado PRENFLO son los más 
utilizados. En estas condiciones, el gas obtenido tras la desulfuración con 
sorbentes cálcicos cumple tanto las especificaciones para ser utilizado en una 
turbina de gas como la normativa medioambiental en cuestión de emisión de 
SO2 a la atmósfera por las grandes instalaciones de obtención de energía. Si el 
gas debe contener una cantidad inferior de H2S, como es el caso de su 
utilización en pilas de combustible con un límite máximo de 0.2-1 ppm de 
H2S para las de carbonato fundido (MCFC), debería utilizarse un sistema 
adicional de desulfuración (Thambimuthu, 1993). También podría ser 
necesario un sistema adicional de desulfuración en el caso de utilizar 
sorbentes cálcicos en sistemas de desulfuración de gases en caliente con 
elevadas cantidades de vapor de agua y CO2 en los gases, debido a las altas 
concentraciones de equilibrio de H2S que poseen los sorbentes cálcicos en 
estas condiciones, como en el caso de la planta de Piñon Pine. Esta manera de 
actuar tiene la ventaja de utilizar un sorbente de bajo coste y gran 
disponibilidad para eliminar la mayor parte del H2S de los gases. 
La retención de H2S en caliente con sorbentes cálcicos se ha probado en dos 
tipos de gasificadores: lecho fluidizado y lecho arrastrado (Thambimuthu, 
1993). En las condiciones típicas de los gasificadores de lecho fluidizado a 
presión no se produce la calcinación debido a las elevadas presiones de CO2 
existentes. Utilizando dolomita, que es el sorbente más adecuado, es difícil 
conseguir retenciones muy elevadas debido al tipo de flujo de gas existente en 
este tipo de reactores, encontrándose limitadas a un 85% de eliminación de 
azufre utilizando una relación Ca/S de 2. Por otro lado, la inyección de caliza 
o Ca(OH)2 en un reactor de lecho arrastrado en condiciones típicas en las que 
se produce la calcinación del sorbente (T = 900-1100 ºC, t<1.5 s) se 
consiguen retenciones importantes, aunque no permite conseguir la retención 
completa del H2S en los gases del gasificador, no superando en ningún caso el 
70% de retención con una relación Ca/S igual a 3 (Adánez y col., 1998). 
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Hay que tener en cuenta que las restricciones en cuanto a emisiones y las 
especificaciones de las turbinas de gas obligan a que las concentraciones de 
H2S sean relativamente próximas a las del equilibrio con estos sorbentes. Por 
ello, se plantea la necesidad de trabajar en reactores de lecho fijo o móvil a 
presión para conseguir finalizar la purificación en el caso de gasificadores de 
lecho fluidizado o la eliminación en gasificadores de lecho arrastrado 
alcanzándose una buena aproximación al equilibrio. Entre ambos tipos de 
reactores se considera que es más adecuado el de lecho móvil porque el flujo 
y la renovación del sorbente evita problemas de taponamientos originados por 
los finos arrastrados del reactor y del sistema de separación. La retención de 
H2S en reactores de lecho móvil a presión permite aumentar el 
aprovechamiento del sorbente, obteniendo además concentraciones de H2S a 
la salida próximas a las del equilibrio (Fenouil y Lynn, 1996). 
La operación de la desulfuración en lecho móvil dependerá del tipo de 
contacto sólido-gas y del sorbente utilizado. El tipo de contacto puede ser en 
corrientes paralelas, donde el sorbente fresco se pone en contacto con el gas 
sin reaccionar, o en contracorriente, donde el gas sin reaccionar se pone en 
contacto con el sorbente parcial o totalmente convertido. En condiciones en 
las que el sorbente calcina (gases de gasificadores de lecho arrastrado), la 
operación en corrientes paralelas produce la sulfuración de la superficie de 
CaO recién formado al calcinarse, mientras que en contracorriente se produce 
la sulfuración de las partículas totalmente calcinadas, lo cual producirá 
resultados previsiblemente diferentes. 
Por otra parte, el proceso de retención de H2S con sorbentes calcáreos produce 
CaS que es un residuo que no puede depositarse en una escombrera debido a su 
carácter tóxico, siendo necesaria la estabilización del sorbente agotado. El 
sistema de estabilización más utilizado hasta el momento ha sido la oxidación 
con aire para formar CaSO4. Este método presenta problemas de emisiones de 
SO2 si no se controla la temperatura de oxidación (T>1000 ºC) y además no se 
produce la oxidación completa de CaS a CaSO4 debido a que el volumen molar 
del CaSO4 es mayor que el del CaO y el del CaCO3 (Abbasian y col. 1991; 
Schwerdtfeger y Barin 1993; Qiu y col., 1997; Marbán y col., 1999a y b). 
Otra posibilidad de estabilización consiste en la regeneración del sorbente 
sulfurado con vapor de agua y CO2 (Squires y col., 1971; Curran y col., 1976; 
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Kan y col., 1976; Keairns y col., 1976; Sun y col., 1978) por medio de las 
siguientes reacciones: 
Caliza: CaS + CO2 + H2O CaCO3 + H2S [1.9] 
Dolomita: CaS·MgO + CO2 + H2O CaCO3·MgO + H2S [1.10] 
con la siguiente constante de equilibrio en ambos casos: 
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Figura 1.11 Fracción molar de equilibrio de H2S en función de la temperatura y de la 
presión total. Composición inicial: 0% H2S, 25% CO2 y 25% H2O. 
Por medio de este sencillo proceso es posible la regeneración completa de 
sorbentes sulfurados con mezclas CO2-H2O a temperaturas entre 500 y 600 ºC 
y presiones entre 1 y 3 MPa, generando un gas con concentraciones de H2S 
superiores al 5%, como se muestra en la  Figura 1.11. Este gas puede utilizarse 
en procesos Claus de baja temperatura o de oxidación selectiva sobre char a 
baja temperatura para la obtención de azufre (Nehb y Vydra, 1994). El 
sorbente cálcico regenerado tiene la capacidad de retener de nuevo H2S, 
pudiéndose utilizar el sorbente en ciclos retención-regeneración. 
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1.6 PLAN DE TRABAJO Y OBJETIVOS PROPUESTOS 
El objetivo general del presente trabajo es analizar y optimizar la retención de 
H2S a altas temperaturas y presiones superiores a la atmosférica por medio de 
sorbentes calcáreos en un reactor de lecho fijo o móvil. Para conseguir este 
objetivo se debe conocer la cinética de las reacciones que tendrán lugar en 
este tipo de reactores ( Figura 1.12): calcinación, sulfuración de calcinados y 
sulfuración directa. Según sea el tipo de contacto entre el gas y el sorbente, el 
efecto de la calcinación sobre la sulfuración de calcinados puede ser más o 
menos importante. 
En el Capítulo 2 se realiza una descripción general de los equipos y 
materiales que se han utilizado en la experimentación. La cinética de 
calcinación de los sorbentes se analiza en el Capítulo 3. Se ha estudiado el 
efecto de distintas variables de operación sobre la velocidad de calcinación, 
como son el tamaño de partícula, la temperatura, la presión y la concentración 
de CO2. Se utiliza la microscopía electrónica de barrido para identificar el 
modelo que sigue la reacción de calcinación según las condiciones de 
operación y tipo de sorbente. El modelado de la calcinación se realiza de 
acuerdo con estas observaciones. 
En los Capítulos 4 y 5 se estudia la cinética y se realiza el modelado de la 
reacción de sulfuración de sorbentes cálcicos en condiciones calcinantes 
(sulfuración de calcinados) y no calcinantes (sulfuración directa), 
respectivamente. Se ha analizado el efecto de las distintas variables de 
operación: temperatura, presión total, concentración de H2S y tamaño de 
partícula. Se analizan las posibles etapas controlantes de la velocidad de 
sulfuración, aplicando un modelo de reacción sólido-gas que prediga 
adecuadamente los resultados experimentales. 
Cuando se produce la sulfuración de los sorbentes calcinados, la etapa de 
calcinación puede ocurrir antes o durante la sulfuración del sorbente, en 
función del tipo de contacto, la temperatura y la presión parcial de CO2. El efecto 
que este hecho tiene sobre la velocidad de sulfuración se analiza en el 
Capítulo 6. Se realiza el modelado de la calcinación y sulfuración conjunta 
para poder explicar los resultados experimentales obtenidos. 
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Figura 1.12 Esquema del plan de trabajo realizado. 
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En el Capítulo 7 se realiza el análisis de la cinética de la reacción de 
regeneración de sorbentes cálcicos con mezclas de H2O-CO2 y el modelado 
de la misma. Además, se observará el comportamiento en la capacidad de 
retención de H2S en sucesivos ciclos sulfuración-regeneración. 
Una vez obtenidas las distintas cinéticas de reacción en la partícula, en los 
Capítulos 8 y 9 se realiza el análisis de la retención de H2S con sorbentes 
cálcicos en reactores de lecho fijo y de lecho móvil, respectivamente. En 
estos capítulos se realiza el modelado de estos reactores y su validación con 
diferentes condiciones de operación y tipos de contacto gas-sólido. 
Finalmente, en el Capítulo 9 también se realiza una simulación de la retención 
de H2S en reactores de lecho móvil, analizando el efecto que tienen las 
variables de operación en la altura del lecho necesaria y en la concentración 
de H2S a la salida del lecho. Asimismo, también se realiza el diseño de un 
reactor de lecho móvil para la retención de H2S con sorbentes cálcicos de los 
gases de gasificación que se obtienen en la planta GICC de Elcogas en 
Puertollano. 
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2. EXPERIMENTAL 
La capacidad en la eliminación de H2S de gases de gasificación del carbón a 
altas temperaturas se ha estudiado con tres sorbentes cálcicos diferentes. En 
este Capítulo, inicialmente se presenta una caracterización de los tres 
sorbentes cálcicos utilizados. Su elección se realizó en base a las diferencias 
en su composición y propiedades físicas. 
Por otra parte, los resultados experimentales se han obtenido mediante la 
utilización de varios equipos y reactores. Así, para obtener la cinética de 
reacción de la calcinación, sulfuración de calcinados, sulfuración directa y 
regeneración de los sorbentes cálcicos se han utilizado una termobalanza 
Setaram TGC-85 a presión atmosférica y una termobalanza Cahn TG-2151 a 
presiones superiores a la atmosférica. Además, para obtener la cinética de 
sulfuración a elevadas temperaturas (800-900 ºC) se ha utilizado un reactor 
diferencial acoplado a un sistema de análisis de H2S por cromatografía de 
gases. Por último, para validar los modelos matemáticos de lecho fijo y 
móvil, se han utilizado reactores de ambos tipos. 
Debido a la variedad de los procedimientos experimentales, en el presente 
Capítulo se va a realizar únicamente una descripción general de los equipos 
experimentales utilizados. El método experimental que se ha seguido en la 
realización de las distintas series de experimentos se describirá con detalle en 
cada caso concreto. 
Finalmente, se expone el análisis realizado con los resultados experimentales, 
tanto en los sistemas termogravimétricos como en los análisis 
cromatográficos, para obtener la variación de la conversión de cada reacción 
con el tiempo. 
2.1 MATERIALES 
Se han utilizado tres tipos diferentes de sorbentes cálcicos: dos calizas, 
“Blanca” y “Mequinenza”, y una dolomita, “Sierra de Arcos”, utilizando 
estrechos cortes de tamaño de partícula comprendidos entre 0.4 y 2 mm. El 
análisis químico de los sorbentes naturales se muestra en la  Tabla 2.1. Las dos 
calizas se componen mayoritariamente de carbonato de calcio, mientras que 
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la dolomita “Sierra de Arcos” se caracteriza por tener una relación molar 
Ca/Mg próxima a la unidad (Ca/Mg=1.09). 
Tabla 2.1 Análisis químico de los sorbentes cálcicos utilizados. 
Composición  
(% peso) 
Caliza 
Blanca 
Caliza 
Mequinenza 
Dolomita 
Sierra de Arcos 
CaCO3 97.1 95.8 52.5 
MgCO3 0.2 1.5 40.5 
Na2O 1.1 -- -- 
K2O <0.1 -- <0.1 
SiO2 <0.1 -- 3.8 
Al2O3 <0.1 -- 1.7 
Fe2O3 <0.1 -- 0.6 
Los sorbentes cálcicos pueden utilizarse para la eliminación de H2S en 
condiciones en las que calcinen o no calcinen, dependiendo de la temperatura 
y la presión parcial de CO2. Por lo tanto, deberán conocerse las propiedades 
físicas de los sorbentes naturales, en forma de CaCO3, y de los sorbentes 
calcinados, en forma de CaO. Además, el producto obtenido en la reacción de 
sulfuración es el sulfuro de calcio, CaS, cuyas propiedades deberán conocerse 
para obtener la cinética de regeneración de los sorbentes cálcicos. 
En la  Tabla 2.2 se muestran las propiedades físicas de los sorbentes. Su 
superficie específica y la porosidad varían según se trate del sorbente sin 
calcinar, calcinado o sulfurado, debido principalmente a la diferencia entre 
los volúmenes molares de los diferentes compuestos (CaCO3, CaO o CaS), a 
las características específicas de la formación del CaO en la calcinación y a la 
sinterización. En todos los casos, durante la calcinación se produce un 
aumento en la superficie específica de los sorbentes y se genera una 
estructura altamente porosa debido a que el volumen molar del CaO es menor 
que el del CaCO3. Consecuentemente, al ser el volumen molar del CaS mayor 
que el del CaO, se produce una reducción en la porosidad durante la 
sulfuración de los sorbentes. 
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Tabla 2.2 Propiedades físicas de los sorbentes cálcicos utilizados en forma de CaCO3, 
CaO y CaS. 
 Especies 
ρr 
(kg m-3) 
Vm 
(cm3 mol-1) 
Sg 
(m2 g-1) 
ε 
(−) 
CaCO3 2710 36.9 0.3   0.037 
CaO 3315 16.9 19.0 0.56 
B
LA
N
C
A
 
CaS 2609 27.6 20.5 0.28 
CaCO3 2710 36.9 7.0 0.30 
CaO 3315 16.9 19.4 0.68 
M
EQ
U
IN
EN
ZA
 
CaS 2609 27.6 21.0 0.48 
CaCO3·MgCO3 2830 32.0 - 0.14 
CaCO3·MgO 2915 24.5 9.6 0.35 
CaO·MgO 3369 15.0 30.4 0.57 
SI
ER
R
A
 D
E 
A
R
C
O
S 
CaS·MgO 2894 20.1 32.1 0.42 
Las dos calizas utilizadas tienen grandes diferencias en cuanto a su porosidad 
inicial medida por porosimetría de mercurio y en su superficie específica BET. 
La caliza “Blanca” se caracteriza por un elevado grado de cristalización, 
provocando que posea bajos valores tanto de porosidad como de superficie 
específica. Al calcinarse, se produce un significativo aumento en ambas 
propiedades. Por el contrario, la caliza “Mequinenza” tiene una porosidad inicial 
elevada. 
En las condiciones en las que se produce la retención de H2S por medio de los 
sorbentes cálcicos el carbonato de magnesio se encuentra siempre calcinado, 
en forma de MgO y el sulfuro de magnesio es inestable. Estos hechos tienen 
gran importancia en el caso de la dolomita. En primer lugar, el sólido reactivo 
será la forma semicalcinada de la dolomita (CaCO3·MgO). Al tratarse de una 
especie que ha sufrido ya una calcinación, la porosidad es mayor a la del 
sorbente natural. Posteriormente podrá calcinarse totalmente antes de la 
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sulfuración o producirse la sulfuración directa de la dolomita semicalcinada. 
Y en segundo lugar, la fracción de Mg contenida en la dolomita no es activa 
en la retención de H2S, por lo que la dolomita tiene una capacidad de 
retención por peso de sorbente inferior a la de las calizas, generando, en 
principio, mayores cantidades de residuos sólidos. 
2.2 DESCRIPCIÓN DEL EQUIPO EXPERIMENTAL 
2.2.1 Termobalanza Setaram TGC-85 
Se ha utilizado para la obtención de la cinética de las reacciones de 
calcinación, sulfuración y regeneración a presión atmosférica. El sistema 
utilizado consta de un sistema de preparación del gas reactivo, una 
termobalanza Setaram TGC-85 y un sistema de recogida de datos. En la 
 Figura 2.1 se muestra un esquema de la instalación utilizada. 
Figura 2.1 Esquema del sistema termogravimétrico Setaram TGC-85. 
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La termobalanza consta fundamentalmente de una microbalanza situada en la 
cabeza o parte superior, un horno eléctrico donde está situado el tubo reactor 
y un sistema de medición y control de la temperatura en el interior del horno. 
El horno puede operar a temperaturas hasta 1000 °C, y se calienta por medio 
de resistencias eléctricas. En su interior se aloja el tubo reactor de cuarzo, 
cuyo diámetro interno es de 15 mm. Posee un termopar que está conectado a 
un módulo de control de temperatura, que permite medir y controlar la 
velocidad de calentamiento del mismo, y por tanto, de la muestra. 
La muestra sólida se coloca en una cestilla suspendida de un brazo de la 
microbalanza y se sitúa en mitad del tubo de reacción. La cestilla utilizada 
tiene 8 mm de altura, 5 mm de diámetro y está construida con malla de 
platino para prevenir su corrosión y para reducir la resistencia a la 
transferencia de materia en torno al sorbente. 
La termobalanza está conectada a un ordenador, que registra continuamente la 
temperatura, el peso de la muestra y su variación con el tiempo. 
El gas reactante se prepara con la composición deseada por mezcla de gases 
que provienen de botellas, excepto el vapor de agua. El caudal de cada gas 
viene regulado por diferentes medidores-controladores de flujo másico. Sin 
embargo, el caudal de agua se controla por medio de una bomba peristáltica. 
El sistema de alimentación de vapor de agua se ha diseñado para evitar 
perturbaciones en la medida del peso de muestra y proporciona un flujo 
continuo de vapor de agua. En la  Figura 2.2 se muestra un esquema de este 
sistema. La bomba peristáltica toma agua líquida de un depósito y 
proporciona un flujo constante de agua que se introduce en el interior de la 
línea de gases. La línea de gases se encuentra totalmente calorifugada y 
calentada por medio de resistencias eléctricas que pueden alcanzar una 
temperatura entre 200 ºC y 250 ºC. El agua se evapora de forma continua al 
entrar en contacto con la pared de la línea de gases. 
Por otro lado, un flujo de N2 se hace pasar por la cabeza de la termobalanza 
para prevenir su corrosión. Si el gas reactante se introduce lateralmente 
(punto 1 en la  Figura 2.1) el flujo es descendente y el N2 que entra por la 
cabeza se suma a la mezcla de gases reactantes. En caso contrario, en el que 
los gases entran por la parte inferior (punto 2) y salen por la toma lateral el 
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flujo es ascendente, el N2 que entra por la cabeza sólo se usa como purga y no 
se suma a la mezcla de gases reactantes. 
Figura 2.2 Esquema del procedimiento utilizado para la introducción de vapor de agua. 
2.2.2 Termobalanza Cahn TG-2151 
Los experimentos realizados para obtener la cinética de las reacciones a 
presiones superiores a la atmosférica se han realizado en una termobalanza 
Cahn TG-2151. Esta termobalanza puede usarse hasta una presión máxima de 
10 MPa y temperaturas hasta 1100 ºC. El conjunto del sistema consta de un 
sistema de medida, control y mezcla de los gases alimentados, la 
termobalanza propiamente dicha, un sistema de regulación de presión y un 
sistema informático de control del peso de muestra, temperatura y presión. En 
la  Figura 2.3 se muestra un esquema del conjunto. 
El flujo de cada gas de reacción se mide y controla por medio de 
controladores de flujo másico, capaces de operar a elevadas presiones. Todos 
los gases proceden de botellas presurizadas. 
El reactor es de cuarzo, tiene 31 mm de diámetro interno y se encuentra 
alojado en el interior del horno eléctrico. La estructura externa del horno es 
capaz de soportar las altas presiones a las que puede operar la termobalanza. 
A través de un espacio existente entre la estructura externa del horno y el 
reactor de cuarzo se hace pasar un flujo de N2 a la presión del reactor para 
prevenir la corrosión de las partes internas del horno. Por el interior de la 
estructura de cabeza se hace pasar un flujo de nitrógeno para prevenir la 
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corrosión de los componentes electrónicos de la microbalanza. De uno de los 
brazos de la microbalanza queda suspendida una cestilla de malla de platino, 
para evitar su corrosión y permitir el flujo de gas a su través. Con el conjunto 
horno/reactor unido a la cabeza, la cestilla se sitúa a la mitad de la longitud 
del reactor. La cestilla tiene un tamaño de 11 mm de diámetro y 4 mm de 
altura y en su interior quedará soportada la muestra sólida. Unos pocos 
milímetros por debajo de la cestilla se sitúa un termopar que proporciona el 
valor de la temperatura utilizada para el control de la misma dentro del 
reactor. 
Figura 2.3 Esquema del sistema termogravimétrico Cahn TG-2151. 
El gas se introduce por la parte inferior de la termobalanza, existiendo un 
flujo ascendente a través del reactor. El flujo de gas introducido al reactor, al 
horno y a la estructura de cabeza se mezcla en la salida lateral de los gases y 
es conducido a un sistema de regulación de presión. El peso de la muestra y la 
temperatura y la presión en el reactor se controlan y registran continuamente 
por medio de un sistema informático. 
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2.2.3 Reactor diferencial y de lecho fijo 
La obtención de la cinética de la reacción de sulfuración a altas temperaturas 
(800-900 ºC), tanto a presión atmosférica como a presiones superiores, se ha 
realizado por medio de una serie de experimentos en un reactor que opera por 
cargas de sólido en condiciones de reactor diferencial y en el que se evita el 
control de la velocidad de reacción por medio de la transferencia externa de 
materia. El sistema se compone principalmente de un reactor, un horno 
eléctrico, un sistema de control y regulación del caudal de gases, un sistema 
de alimentación de vapor de agua, un sistema de regulación de presión y un 
sistema de medición de la concentración de H2S por cromatografía. En la 
 Figura 2.4 se muestra un esquema de este conjunto. 
Figura 2.4 Esquema del reactor diferencial y de lecho fijo. 
El caudal de cada uno de los gases reactantes se mide y controla por medio de 
controladores de flujo másico. Los gases provienen de botellas presurizadas, 
excepto el vapor de agua. El agua se introduce en forma líquida directamente 
en la línea de gases, la cual se encuentra calentada por medio de resistencias 
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eléctricas para producir su evaporación continua y evitar su posterior 
condensación en el interior de las líneas. El agua líquida se toma de un 
depósito presurizado con nitrógeno entre 0.15 y 0.2 MPa de sobrepresión 
respecto al reactor. De esta forma se tiene la suficiente fuerza impulsora y se 
evita la aparición de burbujas de nitrógeno en el rotámetro. El caudal de agua 
se regula y mide por medio de un rotámetro. El H2S se introduce por medio 
de una línea separada en la parte superior del reactor. 
El reactor está constituido por un tubo de Kanthal de 27 mm de diámetro 
interno y 70 cm de longitud. Para evitar problemas de corrosión es necesario 
introducir siempre una pequeña cantidad de vapor de agua junto con los gases 
de reacción. El reactor se encuentra rodeado por un horno eléctrico. En la parte 
inferior del reactor existe un lecho de anillos cerámicos sobre el cual se dispone 
una fina capa de lana de cuarzo cuya finalidad es la de soportar la muestra. La 
temperatura en dicha zona se mide mediante un termopar de platino situado 
unos pocos milímetros por encima de la muestra. En la posición donde se sitúa 
la muestra no existen perfiles longitudinales de temperatura. 
En la parte superior del reactor se encuentra el sistema de alimentación de la 
muestra sólida en el reactor. La muestra se introduce en un pequeño depósito 
que se presuriza con nitrógeno. Al abrir la válvula situada debajo del 
depósito, la muestra cae al reactor por gravedad, donde reacciona con los 
gases que pasan por el interior del reactor. 
En la línea de salida de gases se sitúa una válvula para la regulación de la 
presión dentro del reactor, que se mide mediante un manómetro. Para medir 
la concentración de H2S en los gases de salida, se envía un pequeño flujo a un 
cromatógrafo de gases Varian Star 3400cx equipado con un detector 
fotométrico de llama (FPD) específico para compuestos de azufre. El 
cromatógrafo se programa para realizar un análisis cada 62 segundos. Los 
cromatogramas se recogen en un sistema informático conectado al 
cromatógrafo que, con la debida calibración, proporciona la concentración de 
H2S en los gases analizados. 
Este mismo reactor se ha utilizado para la obtención de la mayoría de las 
curvas de ruptura en la retención de H2S con un lecho fijo de partículas de 
sorbente (alturas de lecho de 8 a 18 cm). 
44 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 2 
2.2.4 Reactor de lecho móvil a presión 
Para estudiar la retención de H2S con sorbentes cálcicos en un reactor de 
lecho móvil a presión se ha diseñado y construido un reactor de este tipo, 
capaz de operar en contracorriente o en corrientes paralelas y hasta 1000 ºC 
de temperatura y 1 MPa de presión total. Con el método de operación 
adecuado se puede obtener, no sólo la capacidad de retención en el reactor, 
sino también los perfiles longitudinales de concentración de H2S en el gas y 
de conversión del sólido. La planta experimental consta de un sistema de 
alimentación y extracción de sólidos en continuo, un reactor, un horno, un 
sistema de alimentación de gases, un sistema de regulación de presión y un 
sistema de análisis de H2S por cromatografía de gases. En la  Figura 2.5 se 
muestra un esquema de la disposición de la planta. 
Como reactor se ha utilizado un tubo de Kanthal de 136 cm de longitud y 27 
mm de diámetro interno. La longitud existente entre la entrada y la salida de 
los gases es de 120 cm. El reactor se aloja en el interior de un horno eléctrico 
de tres cuerpos, cada uno de ellos con un control independiente de 
temperatura para minimizar los perfiles longitudinales de temperatura en el 
reactor. La medición de la temperatura dentro del reactor se realiza por medio 
de 3 termopares de longitudes diferentes. Los termopares están introducidos 
en un tubo de Kanthal de 6 mm de diámetro cerrado por su parte inferior y 
alojado en el interior del reactor, y pueden desplazarse longitudinalmente. De 
esta forma es posible medir la temperatura en cualquier punto del reactor. 
El flujo de sólidos en el reactor es descendente y se pueden alimentar de dos 
formas diferentes. Una de ellas es por medio de un tornillo sinfín situado en la 
parte superior del reactor. La otra consiste en situar la tolva de sólidos en la 
vertical del reactor, por lo que el sólido contenido en la tolva irá cayendo por 
gravedad al reactor a medida que se extrae por la parte inferior con un tornillo 
sinfín. Los tornillos sinfín son accionados por sendos motores eléctricos, 
pudiéndose regular la velocidad de giro de los mismos. 
El sistema de alimentación de los gases es el mismo utilizado en el caso del 
reactor diferencial. Toda la línea de gases se encuentra calorifugada y 
calentada por medio de resistencias eléctricas para evitar la condensación del 
vapor de agua. El flujo del gas a través del reactor puede realizarse en sentido 
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ascendente o descendente, según se desee operar en contracorriente o en 
corrientes paralelas respectivamente, respecto al flujo del sólido. La pérdida 
de carga debida al lecho de sólidos se mide por medio de un manómetro 
diferencial de presión entre la parte superior y la inferior del reactor. A partir 
del valor obtenido de la pérdida de carga en el lecho puede conocerse la altura 
del lecho en cada instante. 
La presión en el interior del reactor se regula por medio de una válvula 
situada en la línea de salida de gases del reactor. De la línea de entrada y de 
salida de los gases al reactor puede enviarse un pequeño flujo de gases al 
cromatógrafo para medir la concentración de H2S. El caudal de gas que se 
envía al cromatógrafo se regula por medio de una válvula micrométrica y se 
mide con un orificio medidor. 
Figura 2.5 Esquema de la planta experimental de lecho móvil a presión. 
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2.3 CÁLCULO DE LA CONVERSIÓN DEL SÓLIDO EN 
FUNCIÓN DEL TIEMPO 
2.3.1 Análisis de termogramas 
Los resultados obtenidos de la termobalanza son los registros de peso y 
temperatura, tomados a intervalos de tiempo entre 5 y 60 s. Estos datos 
muestran la variación del peso de muestra con el tiempo a lo largo de la 
reacción en estudio, que en este caso será la calcinación, la sulfuración o la 
regeneración. En la  Figura 2.6 se muestran los termogramas típicos que se 
obtienen en la sulfuración directa y en la secuencia consecutiva de 
calcinación y sulfuración de calcinados en el caso de una caliza y de una 
dolomita. Si se alcanza la conversión completa, por ambos caminos se obtiene 
el mismo peso de muestra, correspondiente al CaS. Posteriormente a la 
sulfuración completa se muestra la variación de peso obtenida en la 
regeneración del sorbente, hasta el peso inicial de CaCO3. 
Figura 2.6 Termograma típico a temperatura constante. (a) Calizas;  (b) Dolomita 
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Durante la calcinación se observa una pérdida de peso debido al CO2 emitido 
en la descomposición de la caliza o dolomita. En el caso de la dolomita se 
muestra la calcinación previa del carbonato de magnesio, escogiendo como 
peso de referencia el de la dolomita semicalcinada (CaCO3·MgO). Tras la 
calcinación total, el peso de la muestra se mantiene estable hasta que 
comienza la sulfuración. Durante la sulfuración se aprecia un aumento en el 
peso de la muestra debido a la formación de CaS por la reacción del CaO con 
el H2S. El peso va creciendo hasta alcanzar el valor para el cual la conversión 
del sólido es total. Si en las condiciones de operación presentes se produce la 
sulfuración directa del CaCO3, no hay calcinación y ocurre únicamente una 
reducción del peso de la muestra al reaccionar el CaCO3 con el H2S para 
formar CaS, hasta la conversión completa del sólido. Posteriormente a la 
sulfuración completa del sorbente, por uno u otro camino, se muestra la 
variación de peso obtenido en la regeneración con CO2 y H2O. En esta 
reacción el CaS reacciona para formar el CaCO3 inicial, que aunque tenga el 
mismo peso inicial podrá tener diferentes propiedades físicas. 
2.3.1.1 Cálculo de la conversión del sorbente 
La conversión del sorbente en la calcinación puede calcularse en función del 
peso de CaCO3 y de CaO en la muestra durante la misma (WC) de la forma 
siguiente: 
 ( ) ( )0
CaO
0
CaCO
C
0
CaCO
C WW
tWW
tX
3
3
−
−=  [2.1] 
donde 0CaCO3W  es el peso inicial de CaCO3 y 
0
CaOW  es el peso final de CaO 
tras la calcinación con conversión completa (XC = 1): 
 inerte
00
CaCO WWW 3 −=  [2.2] 
 0CaCO
CaCO
CaO0
CaCO
0
CaO 3
3
3
W56.0
M
MWW ⋅==  [2.3] 
 ( ) ( ) inerteC WtWtW −=  [2.4] 
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El peso de inerte en la muestra se calcula a partir del análisis químico 
mostrado en la  Tabla 2.1. En el caso de la dolomita, hay que tener en cuenta 
que en W0 el Mg se encuentra como MgO (dolomita semicalcinada), el cual 
actúa como inerte. 
Durante la sulfuración de los sorbentes calcinados se puede calcular la 
conversión de sulfuración (XSC) de la caliza en función del peso de muestra 
durante la misma (WSC) como se muestra a continuación: 
 ( ) ( )0
CaS
0
CaO
SC
0
CaO
SC WW
tWWtX −
−=  [2.5] 
donde 0CaSW  es el peso de CaS en la muestra cuando se alcanza la conversión 
completa del sólido y WSC es el peso de CaS y CaO durante la sulfuración: 
 0CaCO
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CaO
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CaO
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CaS 3
3
3
W0.72
M
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M
MWW ⋅===  [2.6] 
 ( ) ( ) inerteSC WtWtW −=  [2.7] 
Durante la sulfuración directa de los sorbentes, la conversión de sulfuración 
(XSD) se calcula en función del peso de muestra (WSD) de la siguiente manera: 
 ( ) ( )0
CaS
0
CaCO
SD
0
CaCO
SD WW
tWW
tX
3
3
−
−=  [2.8] 
En este caso, WSD es el peso de CaCO3 y de CaS en la muestra, calculada 
también mediante la ecuación [2.7], con WSD en lugar de WSC. 
Por ultimo, la conversión de regeneración de los sorbentes (XR) viene 
expresada en función del peso de muestra (WR) de la manera siguiente: 
 ( ) ( )0
CaCO
0
CaS
R
0
CaS
R
3
WW
tWWtX −
−=  [2.9] 
WR es el peso de CaS y de CaCO3 en la muestra durante la regeneración: 
 ( ) ( ) inerteR WtWtW −=  [2.10] 
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2.3.2 Análisis de los resultados obtenidos en el reactor diferencial 
En el reactor diferencial se han realizado experimentos para obtener la 
cinética de sulfuración de los sorbentes cálcicos a altas temperaturas. En estos 
experimentos se hace pasar un caudal conocido de gas a través del reactor en 
las condiciones de operación deseadas. La concentración de H2S a la salida 
del reactor se mide de forma semicontinua (cada 62 segundos) con un 
detector FPD integrado en un cromatógrafo Varian Star 3400cx. Este periodo 
de análisis es lo suficientemente corto como para no cometer excesivos 
errores en el cálculo de la conversión del sólido. 
Con el sistema estable, en la mitad del periodo entre dos tomas de muestra, se 
introduce una cantidad determinada de sorbente en el reactor. La 
concentración de H2S en el gas disminuye en este momento debido a la 
reacción con el sorbente cálcico hasta un valor mínimo, a partir del cual va 
aumentando progresivamente hasta que recupera el valor inicial cuando el 
sólido alcance su máxima conversión. La evolución de la concentración de 
H2S en los gases que salen del reactor con el tiempo se registra a intervalos 
discretos de tiempo. En la  Figura 2.7 se muestra un ejemplo de los puntos que 
se obtienen. 
Figura 2.7 Evolución de la concentración adimensional de H2S a la salida del reactor 
diferencial debido a la reacción con el sorbente. 
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La cantidad de H2S que queda retenida en el sorbente puede calcularse a 
partir de la siguiente expresión: 
 
( )
dt 
C
tC
1 CQosreaccionad SH moles
 t
0 0
SH
SH0
SHg2
2
2
2 ∫ 


 −=  [2.11] 
y la conversión de sulfuración del sólido en función del tiempo puede 
calcularse de la manera siguiente: 
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La integración de las ecuaciones [2.11] y [2.12] se realiza con el método de 
los trapecios a partir de los datos discretos de concentración de H2S 
obtenidos, mostrados en la  Figura 2.7. De esta forma, se obtienen valores de 
conversión del sólido en función del tiempo, que posteriormente serán 
utilizados para obtener la cinética de sulfuración de los sorbentes. 
2.4 CONDICIONES EXPERIMENTALES PARA LA OBTENCIÓN 
DE LAS CINÉTICAS DE REACCIÓN 
Para obtener las cinéticas de las reacciones en estudio se han escogido en 
cada sistema experimental las condiciones más adecuadas. Se ha tratado de 
minimizar los efectos difusionales en cada caso. De entre las distintas 
resistencias que pueden controlar una reacción sólido-gas, la transferencia 
externa de materia tiene mayor influencia relativa cuanto mayor es la 
velocidad de reacción. Estudios previos mostraron que la velocidad de 
sulfuración directa es ligeramente inferior a la de sulfuración de calcinados, y 
además, la velocidad de la reacción de regeneración es menor que las 
anteriores. Por lo tanto, si se evitan los efectos difusionales en el caso de la 
sulfuración de calcinados, en las mismas condiciones también se evitarán en 
el resto de reacciones. Sin embargo, la velocidad de calcinación es en algunos 
casos extremadamente rápida. Por ello, en este caso, se realizará un análisis 
concreto, que se mostrará en el Capítulo 3. 
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2.4.1 Termobalanza Setaram TGC-85 
Para poder determinar la cinética en las reacciones sólido-gas en una 
termobalanza, ésta debe comportarse como un reactor diferencial respecto al 
gas, es decir, la conversión del gas debe ser baja (<10%). Además, deben 
evitarse los problemas difusionales, tanto de transferencia de materia hacia la 
masa de partículas como de difusión interparticular. Estos problemas 
difusionales pueden evitarse aumentando la velocidad del gas en el reactor y 
disminuyendo la masa de muestra expuesta a la reacción. 
Ahora bien, hay que tener en cuenta ciertas consideraciones, como que el 
caudal total de gas reactante introducido al tubo de reacción debe ser 
pequeño, con objeto de evitar las oscilaciones que se producen en la pesada, 
limitando por lo tanto la cantidad de muestra que puede utilizarse. 
Para evitar problemas difusionales y conseguir condiciones diferenciales la 
cantidad de muestra puede reducirse, pero existe un valor mínimo de muestra  
que debe usarse para que el sistema de recogida de datos sea capaz de 
detectar las variaciones de peso durante la reacción con un bajo error 
experimental y que la muestra sea lo más representativa posible. Debido a 
estos factores, en primer lugar se realizó un estudio variando el caudal de gas 
y el peso de muestra para fijar la velocidad del gas y el peso de muestra 
idóneos para la reacción que se deseaba analizar (Figuras 2.8 y 2.9). 
Figura 2.8 Efecto de la variación de la velocidad de gas en la sulfuración. Muestra: 
10 mg; H2S = 1%, T = 700 ºC. 
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Los experimentos se realizaron con los tamaños de partícula más pequeños 
para cada sorbente y a altas temperaturas, ya que al disminuir el tamaño de 
partícula y aumentar la temperatura aumenta la velocidad de reacción y por lo 
tanto, es en estas condiciones donde mayor será el efecto relativo tanto de la 
difusión externa como de la difusión interparticular sobre la cinética global. 
En la  Figura 2.8 puede observarse como en el intervalo de velocidades de gas 
analizadas no se aprecia influencia del caudal de gas sobre las curvas 
conversión-tiempo y por lo tanto en la velocidad de reacción. En los 
experimentos posteriores se utilizó el caudal de gas correspondiente a una 
velocidad en el interior del reactor de 9.5 cm s-1 a 700 ºC y 0.1 MPa. Este 
caudal es de 4.7 cm3 s-1 (C.N.) y se observó que no producía perturbaciones 
en la medida y se conseguían condiciones diferenciales en todos los casos. 
Figura 2.9 Efecto de la variación del peso de sorbente en la sulfuración. 
Caliza Blanca, 700 ºC, H2S = 1% vol., 4.7 cm3 s-1 (C.N.). 
Respecto al peso de muestra se observó, como puede verse en la  Figura 2.9, 
que los efectos difusionales no influyen en la velocidad de reacción a 700 °C 
con pesos de muestra inferiores a 10 mg. Por lo tanto, el peso de sorbente 
usado en los experimentos fue de aproximadamente 10 mg para los tamaños 
de partícula menores que 1.0 mm y 15 mg para tamaños de partícula mayores 
que 1.0 mm, ya que con estos pesos se aumentaba la sensibilidad del sistema 
de recogida de datos, y por lo tanto se disminuía el error experimental. 
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2.4.2 Termobalanza Cahn TG-2151 
Los experimentos realizados con la termobalanza Cahn TG-2151 a 0.5 y 1.0 
MPa se han realizado mayoritariamente con una concentración de H2S del 
0.5% en volumen, lo cual produce velocidades de reacción del mismo orden 
que a presión atmosférica con un 1% de H2S. Como se ha señalado, en la 
termobalanza Setaram TGC-85 trabajando entre 5.6 y 9.5 cm s-1 a 700 ºC la 
transferencia externa no afectaba significativamente a la velocidad de 
reacción global. En la termobalanza Canh TG-2151 se ha utilizado el caudal 
de 85 cm3 s-1 (C.N), correspondiente al máximo caudal posible para mantener 
estable el sistema de medida del peso de muestra. Este caudal se corresponde 
con una velocidad lineal del gas de 4 cm s-1 a 700 ºC y 1.0 MPa, lo cual es 
algo inferior que la mínima probada en la termobalanza Setaram TGC-85 a 
presión atmosférica. Por lo tanto, a las temperaturas más altas, podría 
controlar la transferencia externa de materia en los experimentos realizados a 
1.0 MPa. Este hecho habrá que tenerlo presente en la discusión de los 
resultados. Respecto al peso de muestra, los experimentos se han realizado 
con 15 mg de muestra. Se observó que la velocidad de reacción no varía con 
el peso de muestra en un intervalo entre 5 y 20 mg de muestra, siendo posible 
en todos los casos situar las partículas lo suficientemente separadas entre sí. 
2.4.3 Reactor diferencial 
En el reactor diferencial se han llevado a cabo experimentos de sulfuración de 
sorbentes cálcicos a 0.1, 0.5 y 1.0 MPa a temperaturas entre 800 ºC y 900 ºC. 
Con el objetivo de determinar la importancia de la transferencia externa de 
materia y las condiciones bajo las cuales el reactor puede considerarse 
diferencial, se realizaron varios experimentos de sulfuración de sorbentes en 
condiciones calcinantes variando el caudal o el peso de muestra que se 
introducía. Estos experimentos se realizaron con la dolomita, a 900 ºC y 1.0 
MPa. La composición del gas en estos experimentos fue de 0.5% H2S, 5% H2, 
5% H2O y el resto N2. En la  Figura 2.10 se representan las curvas conversión 
vs. tiempo obtenidas con diferentes velocidades de gas y en la  Figura 2.11 las 
obtenidas con distintas masas de muestra. 
Se encontró que en el intervalo utilizado la velocidad de sulfuración no 
depende ni del caudal de gas ni del peso de muestra, pudiéndose concluir que 
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con una velocidad de gas de 7.9 cm s-1 o superior la transferencia externa no 
es una etapa controlante de la velocidad de reacción. Además, hasta un peso 
de muestra de 1.3 gramos el reactor puede considerarse diferencial. Por ello, 
los experimentos llevados a cabo para obtener la cinética de reacción se han 
realizado con un caudal de gas de 222 cm3 s-1 (C.N.), correspondiente a una 
velocidad lineal de gas de 15.8 cm s-1 a 900 ºC y 1.0 MPa, y un peso de 
muestra de 1 gramo, aproximadamente. 
Figura 2.10 Efecto de la velocidad de 
gas en la conversión de sulfuración. 
Figura 2.11 Efecto de la masa de muestra 
en la conversión de sulfuración. 
2.4.4 Tiempo de retardo y dispersión del gas en el reactor diferencial 
En los experimentos en que se ha utilizado el cromatógrafo en línea con el 
reactor, hay que tener en cuenta en el análisis de los resultados dos aspectos: 
el tiempo de retardo y la dispersión. En los experimentos realizados en el 
reactor diferencial para obtener la cinética de sulfuración a elevadas 
temperaturas no es tan importante el tiempo de retardo como la magnitud de 
la dispersión del H2S en la línea de gases desde el reactor hasta el 
cromatógrafo. Sin embargo, en los experimentos realizados para obtener la 
curva de ruptura de un lecho fijo o los perfiles internos de concentración de 
H2S de un lecho móvil, ambos factores son importantes. 
Por ello se realizó una comprobación previa, para observar los efectos del 
tiempo de retardo y de la dispersión en el sistema de análisis del H2S. Con el 
reactor a 850 ºC y a 1.0 MPa, se hace pasar un caudal de gases de 222 cm3 s-1 
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(C.N.), con un 5% de H2, un 5% de H2O y el resto N2. Con estas condiciones 
se comienza a analizar el H2S con el cromatógrafo, obteniendo una 
concentración de H2S nula. Con el sistema estable, se introduce un escalón en 
un tiempo determinado y entre dos medidas del cromatógrafo, con una 
concentración de H2S en los gases de 5000 ppmv. La evolución de la 
concentración de H2S en los gases que salen del reactor se muestra en la 
 Figura 2.12. 
Figura 2.12 Señal recibida por el cromatógrafo de la concentración de H2S tras la 
introducción de una señal en escalón de 5000 ppmv de H2S. 
Se observa que la gráfica obtenida es una función escalón, y aparece 
inmediatamente después de la introducción del H2S en el reactor, por lo que 
los efectos del retardo y de la dispersión de los gases no son importantes, y 
los resultados obtenidos pueden utilizarse sin necesidad de cálculos 
posteriores. 
Cabe decir, que el tiempo que tardaría en llegar una señal en flujo pistón 
desde la entrada de H2S hasta el cromatógrafo, en las condiciones indicadas 
anteriormente, es de aproximadamente 6 segundos, muy inferior al tiempo 
utilizado entre dos análisis consecutivos, que es de 62 segundos. Además, el 
cálculo del coeficiente de dispersión axial D/uL, proporciona valores del 
orden de 10-6, considerándose que en sistemas con valores inferiores a 10-2 
puede suponerse que el flujo del fluido es de flujo en pistón (Levenspiel, 
1986). 
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3. CALCINACIÓN 
3.1 INTRODUCCIÓN 
La calcinación del carbonato de calcio es una descomposición térmica por 
medio de la cual se produce óxido de calcio y dióxido de carbono. 
 CaCO3 (s) CaO (s) + CO2 (g) [3.1] 
La reacción de calcinación es endotérmica (∆H0 = 178 kJ mol-1) y la 
constante de equilibrio de esta reacción, obtenida a partir de datos 
termodinámicos (Barin, 1989), es la siguiente: 
 

 −⋅==
T
20474   exp104.137 PK 12eqCOC eq 2  (T en K) [3.2] 
En la utilización de los sorbentes cálcicos para la eliminación de H2S a 
elevadas temperaturas, dependiendo de las condiciones del proceso (T y Pco2) 
puede ocurrir que la calcinación se produzca antes o durante la sulfuración 
del sorbente, o puede que el sorbente no calcine y se produzca la sulfuración 
directa del carbonato cálcico. 
Figura 3.1 Equilibrio CaCO3-CaO en función de la temperatura y de la presión 
parcial de CO2. 
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En la  Figura 3.1 se muestran condiciones típicas de temperatura y presiones 
parciales de CO2, junto con las regiones donde se produce la calcinación 
(CaO) y donde no se produce la calcinación (CaCO3). La separación de 
ambas regiones se corresponde con la concentración de CO2 del equilibrio 
termodinámico (ecuación [3.2]). 
En la calcinación se obtiene un sólido muy poroso (CaO) debido a que el 
óxido de calcio (16.9 cm3 mol-1) tiene menor volumen molar que el carbonato 
cálcico (36.9 cm3 mol-1) y se ha comprobado que el tamaño de las partículas 
permanece prácticamente constante (Borgwardt y col., 1984b; Fuertes y col., 
1991). Los factores que afectan al desarrollo de la porosidad en este caso son 
la velocidad de calcinación (dependiente del tamaño del sorbente, la 
temperatura, la presión parcial de CO2 y la reactividad) y la velocidad de 
sinterización (función básicamente de la temperatura y de la composición de 
los gases). 
El estudio de la cinética de la descomposición térmica del carbonato de calcio 
y de su mecanismo de reacción ha sido objeto de numerosos trabajos en el 
pasado debido a su gran interés práctico y de aplicación industrial. Las 
condiciones en las que ocurre la calcinación dependen del uso posterior del 
óxido de calcio. 
Además de los usos metalúrgicos, en cementeras y de síntesis de carburo de 
silicio, otra importante aplicación del óxido de calcio se encuentra 
relacionada con aplicaciones medioambientales necesarias en las plantas de 
generación de energía a partir de carbón, concretamente con la retención de 
compuestos sulfurosos. Las condiciones de operación en las que tiene lugar la 
calcinación dependerán del sistema usado. Así, en la eliminación de SO2 por 
inyección de sorbentes en caldera pueden utilizarse temperaturas entre 900 ºC 
y 1200 ºC y tamaños de partícula en el intervalo de 5 a 90 µm. Menores 
temperaturas, alrededor de 850 ºC, y mayores tamaños de partícula, hasta 4 
mm, se utilizan en la combustión de carbón en lecho fluidizado. Los 
sorbentes cálcicos pueden también descomponerse en procesos de 
gasificación que trabajan a presiones superiores a la atmosférica, siempre y 
cuando la temperatura sea lo suficientemente elevada, como es en el caso de 
la eliminación de H2S en caliente en la gasificación integrada con ciclo 
combinado (GICC). 
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Inmediatamente tras la descomposición del carbonato de calcio tiene lugar la 
sinterización del CaO. La sinterización es un proceso que provoca una 
reducción en la superficie específica del CaO, especialmente en los primeros 
instantes tras la generación del CaO. Aunque la porosidad no varía por efecto 
de la sinterización (Fuertes y col., 1991), la superficie específica del CaO 
desciende rápidamente desde un valor de 104 m2 g-1 (Borgwardt, 1985) a un 
valor en torno a 10-30 m2 g-1. La posterior reducción en la superficie 
específica ocurre de forma asintótica hacia un valor límite. 
Sin embargo, existen muchos aspectos que no se conocen totalmente sobre la 
reacción de calcinación de los compuestos cálcicos y no existe un acuerdo 
sobre los aspectos básicos del proceso, como son el modelo de reacción de la 
partícula, las etapas limitantes de la reacción y la influencia de la presión 
parcial de CO2 y de la presión total en la velocidad de reacción. 
3.1.1 Modelo de reacción 
Varios investigadores (Ingraham y Marier, 1963; Fuertes y col., 1993b) han 
mostrado que la descomposición del carbonato de calcio sigue un modelo de 
núcleo decreciente de reacción en la partícula, con un límite bien definido 
entre las fases de CaO y de CaCO3. Dennis y Hayhurst (1987) y Silcox y col. 
(1989) usaron este modelo de reacción de la partícula para predecir sus 
resultados experimentales. Por otro lado, Borgwardt (1985) supuso un modelo 
homogéneo de reacción en la partícula, para tamaños de partícula inferiores a 
90 µm. Khinast y col. (1996) concluyeron que un único modelo simple, tal 
como el modelo de núcleo decreciente (MND) o el modelo de conversión 
uniforme (MCU) únicamente pueden aplicarse correctamente en casos 
extremos. Rao y col. (1989) supusieron una conversión gradual en 
aglomerados de 6.5 mm con la transferencia de materia en el sistema poroso 
como etapa limitante de la reacción. Posteriormente, Hu y Scaroni (1996) 
observaron, mediante un análisis por microscopía electrónica de barrido 
(SEM), diferentes grados de conversión dentro de una partícula de 63 µm 
parcialmente calcinada. 
3.1.2 Etapas limitantes 
Existen tres posibles etapas limitantes en la reacción de descomposición de 
los sorbentes cálcicos dentro de la partícula: (1) la transferencia de calor a 
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través de la partícula hasta la zona de reacción, (2) la transferencia de materia 
del CO2 desprendido en la superficie de reacción a través de la estructura 
porosa y (3) la reacción química superficial. La transferencia externa de 
materia también puede ser una etapa controlante de la velocidad de reacción 
en algunos casos. La importancia relativa de las diferentes etapas limitantes 
en la reacción global se encuentra afectada por las condiciones 
experimentales y por el tamaño de la partícula. 
Al ser la reacción de calcinación endotérmica, existe un descenso de la 
temperatura en la zona de reacción dentro de la partícula, produciéndose un 
proceso de transferencia de calor desde los alrededores de la partícula hasta la 
zona de calcinación. La importancia relativa de este proceso de transferencia 
de calor se encuentra muy influenciada por el tamaño de partícula (Khinast y 
col., 1996; Hu y Scaroni, 1996; Fuertes y col., 1993a), siendo relativamente 
pequeña con tamaños de partícula típicos usados en lechos fluidizados o 
arrastrados (Dennis y Hayhurst, 1987). La transferencia de materia y la 
reacción química se han considerado como procesos limitantes por la mayoría 
de los autores. 
3.1.3 Influencia de la presión parcial de CO2 
Existen diferentes opiniones sobre el efecto de la presión parcial de CO2 en la 
velocidad de calcinación. Ingraham y Marier (1963) encontraron que la 
velocidad de reacción depende linealmente de la diferencia entre la presión 
parcial de CO2 en la superficie de reacción y la presión de equilibrio. Varios 
autores (Silcox y col., 1989; Khraisha y Dugwell, 1989; Fuertes y col., 1993a 
y b) han usado esta relación para ajustar sus resultados experimentales. Ohme 
y col. (1975) señalaron que la constante de la velocidad de reacción era 
inversamente proporcional a la presión parcial de CO2. Con esta misma idea, 
Khinast y col. (1996) encontraron un decaimiento exponencial de la constante 
de la velocidad de reacción en función de la presión parcial de CO2. 
Hashimoto (1962) describió una dependencia de la constante de la velocidad 
de reacción con la presión parcial de CO2 lineal a bajas temperaturas y no 
lineal a temperaturas más elevadas. Rao y col. (1989) también encontraron 
una dependencia no lineal a temperaturas entre 680 ºC y 875 ºC, pero el grado 
de separación de la linealidad variaba con la temperatura. Darroudi y Searcy 
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(1981) encontraron que a bajas presiones parciales de CO2, la velocidad de 
calcinación era prácticamente independiente de la presión parcial, mientras 
que a mayores presiones parciales la dependencia era parabólica, llegando a 
ser lineal a presiones parciales de CO2 próximas a la del equilibrio 
termodinámico. Está claro que la reacción en la interfase entre el CaCO3 y el 
CaO es compleja y no se entiende totalmente. Sin embargo, varios autores 
han sugerido que la dependencia no lineal en el efecto de la presión parcial de 
CO2 sobre la velocidad de calcinación podría ser debida a la existencia de 
procesos de adsorción en la superficie de calcinación (Hyatt y col., 1958; 
Wang y Thomson, 1995; Khinast y col., 1996). 
3.1.4 Influencia de la presión total 
Solamente unos pocos investigadores han considerado el efecto de la presión 
total en la velocidad de calcinación del carbonato de calcio. Dennis y 
Hayhurst (1987) encontraron que la velocidad de calcinación disminuía al 
aumentar la presión total, aun cuando la calcinación se realizara sin CO2 en 
los gases de reacción. Para explicar este efecto, consideraron que existía una 
presión parcial de CO2 ficticia en el equilibrio dependiente de la temperatura 
y de la presión total. Esta presión ficticia es menor que la obtenida por el 
equilibrio termodinámico y aunque los autores reconocen que su uso es difícil 
de justificar, explicaba correctamente sus resultados experimentales. Otros 
autores han encontrado también efectos inusuales de la presión total sobre la 
velocidad de reacción de diversas reacciones sólido-gas, como por ejemplo, 
en la sulfuración de sorbentes cálcicos (Matsukata y col., 1999) y en la 
estabilización de sorbentes sulfurados (Yrjas y col., 1996c). Estos autores no 
pudieron explicar de forma teórica sus resultados experimentales y 
desarrollaron un modelo empírico en el que la constante de reacción era 
función de la presión total, pero apuntaron hacia una inhibición de la difusión 
de los gases en el sistema poroso de las partículas al aumentar la presión total 
como posible causa de estos efectos. 
3.1.5 Objetivo 
Ante tanta variedad de modelos de reacción propuestos y de intentos para 
producir un modelo matemático que explique todos los efectos observados en 
la reacción de calcinación del carbonato de calcio, se puede suponer que 
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ninguno de ellos es capaz de predecir los resultados obtenidos 
experimentalmente sobre un amplio intervalo de temperaturas, tamaños de 
partícula, concentraciones de CO2 y presiones totales. 
En este capítulo se analiza el efecto de las distintas variables de operación 
(temperatura, presión total, presión parcial de CO2 y tamaño de partícula) 
sobre la velocidad de calcinación de los sorbentes cálcicos en estudio, es 
decir, las calizas “Blanca” y “Mequinenza” y la dolomita “Sierra de Arcos”. 
Por medio de microscopía electrónica de barrido se determina el modelo de 
reacción en la partícula existente en cada caso. A partir de estas 
observaciones se desarrolla un modelo matemático para explicar los 
resultados experimentales en el mayor intervalo posible de las condiciones 
estudiadas. El estudio se centra en la obtención de la cinética de la reacción 
de calcinación y su aplicación directa a los casos en que ocurra únicamente la 
reacción de calcinación. La aplicación a casos donde se produzca 
simultáneamente otra reacción, como es cuando la partícula se calcina y se 
sulfura a la vez, se estudiará en el Capítulo 6. 
Antes de continuar, es necesario realizar una consideración respecto a la 
calcinación de la dolomita. La dolomita se compone principalmente de 
carbonato de calcio y magnesio. La descomposición del carbonato de 
magnesio tiene una presión de CO2 de equilibrio muy superior a la del 
carbonato de calcio y calcina en cualquiera de los procesos donde se usa la 
dolomita para la limpieza de gases en caliente. En condiciones en las que 
ambos compuestos calcinan, Dennis y Hayhurst (1987) observaron que la 
calcinación del carbonato de magnesio era mucho más rápida que la del 
carbonato de calcio y además, esta última no empezaba hasta que todo el 
carbonato de magnesio se había calcinado completamente, pudiéndose 
representar la calcinación de la dolomita en dos etapas: 
 CaCO3·MgCO3 CaCO3·MgO + CO2 [3.3] 
 CaCO3·MgO CaO·MgO + CO2 [3.4] 
En la primera etapa (reacción [3.3]) se produce la calcinación del carbonato 
de magnesio, produciendo lo que se denomina dolomita semicalcinada 
(CaCO3·MgO). Esta semicalcinación produce una estructura altamente porosa 
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en la partícula y es una reacción rápida. En la segunda etapa se calcina el 
carbonato de calcio presente en la dolomita semicalcinada, obteniéndose la 
dolomita totalmente calcinada (CaO·MgO). Aquí, únicamente se va a analizar 
la cinética de calcinación del carbonato de calcio en la dolomita 
semicalcinada. 
3.2 EXPERIMENTAL 
Para la realización de los experimentos de calcinación de sorbentes cálcicos 
se han utilizado dos termobalanzas cuyas instalaciones se han descrito en el 
apartado 2.2. La termobalanza Setaram TGC-85 se ha utilizado en los 
experimentos realizados a presión atmosférica y la termobalanza Cahn TG-
2151 en los llevados a cabo a presiones superiores. 
La selección del modelo de la reacción de calcinación en la partícula se ha 
efectuado en base a los resultados obtenidos mediante microscopía 
electrónica de barrido de varias partículas parcialmente calcinadas, tanto de 
las dos calizas como de la dolomita. 
3.2.1 Experimentos a presión atmosférica 
La termobalanza Setaram TGC-85, descrita en 
el Capítulo 2, se ha utilizado para realizar los 
experimentos a presión atmosférica. El gas 
reaccionante se compone de nitrógeno y CO2, 
introduciéndose por la parte inferior del reactor. 
La calcinación de los sorbentes se llevó a cabo 
a temperaturas entre 775 ºC y 900 ºC, la 
concentración de CO2 se varió entre 0 y el 80% 
de la presión parcial de equilibrio y se utilizaron 
varios tamaños de partícula (+0.4-0.63 mm; 
+0.8-1.0mm; +1.25-1.6 mm; +1.6-2.0 mm). 
En cada experimento se introdujeron 10 mg de 
muestra en el reactor a la temperatura de 
reacción y en atmósfera de CO2 para evitar la 
calcinación durante el calentamiento de la muestra. Una vez se había 
alcanzado la estabilización del sistema, se procedía al cambio de los gases de 
Figura 3.2 Setaram TGC-85
Microbalanza
66 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 3 
reacción, pasando a través del reactor un flujo de gas con la relación N2/CO2 
deseada, comenzando a partir de ese momento la calcinación del sorbente 
cálcico. En el caso de la dolomita, el cambio de los gases se realizó una vez 
hubo terminado la calcinación del carbonato de magnesio, la cual tiene lugar 
incluso en atmósfera de CO2. Algunos experimentos se repitieron 
introduciendo directamente la muestra en el reactor con la temperatura y la 
relación N2/CO2 en el flujo de gas con la que se lleva a cabo la calcinación. 
En estos casos no se observaron diferencias significativas en la velocidad de 
calcinación, como se muestra en la  Figura 3.3, pudiéndose suponer que el 
calentamiento de las partículas es rápido, que el flujo de los gases dentro del 
reactor se aproxima al flujo en pistón y que la posible sinterización del 
carbonato de calcio debida a la presencia del CO2 durante el tiempo de 
estabilización no tiene un efecto notable en la calcinación posterior. 
Figura 3.3 Efecto del periodo de estabilización sobre la calcinación de los sorbentes. 
850 ºC, +0.8-1.0 mm. 
El caudal total de gas que se introducía era 3.9 cm3 s-1 (C.N.). Con este caudal 
la velocidad del gas es de 9 cm s-1 a 850 ºC, suficiente como para que la 
resistencia a la transferencia externa de materia tenga una influencia 
relativamente pequeña. Igualmente, con la cantidad de muestra introducida 
(10 mg) no existe control de la resistencia a la transferencia de materia 
interparticular. 
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3.2.2 Experimentos a presiones superiores a la atmosférica 
En la realización de los experimentos de calcinación de sorbentes cálcicos a 
presiones superiores a la atmosférica se ha utilizado la termobalanza Cahn 
TG-2151, descrita en el Capítulo 2. La atmósfera de reacción se obtuvo 
mezclando N2 y CO2. Para analizar el efecto de 
la presión total en la velocidad de calcinación 
de los sorbentes cálcicos se eligieron las 
siguientes condiciones base: 1.0 MPa de presión 
total, 850 ºC y 0% de CO2. Respecto a esta 
condición base, se varió un único parámetro 
para estudiar su efecto sobre la velocidad de 
calcinación. 
En cada experimento, se introdujeron 10 mg de 
muestra dentro del reactor a temperatura 
ambiente. La termobalanza se presurizó primero 
a la presión deseada y posteriormente se 
calientó en atmósfera de CO2 a 20 ºC min-1 
hasta la temperatura de reacción. De esta forma 
se prevenía la calcinación del carbonato de 
calcio durante el periodo de calentamiento. 
Cuando el reactor alcanzaba la temperatura 
programada, se procedía a cambiar la composición de los gases a la relación 
N2/CO2 prevista, produciéndose la calcinación del carbonato de calcio. De 
manera similar a la utilizada en la termobalanza atmosférica, en el caso de la 
dolomita no se efectuaba el cambio de los gases hasta la calcinación completa 
del carbonato de magnesio. 
Para observar el efecto de la resistencia a la transferencia de materia externa e 
interpartícula se realizaron experimentos de calcinación con distintos 
caudales de gas y peso de muestra. En la  Figura 3.5 se muestran los 
resultados obtenidos con la caliza “Blanca”. Se observa que la resistencia a la 
transferencia de materia interpartícula se evita introduciendo un peso de 
muestra inferior a 25 mg. Sin embargo, la velocidad del flujo de gas tiene un 
gran efecto sobre la velocidad de reacción y la resistencia a la transferencia 
Figura 3.4 Cahn TG -2151 
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externa de materia no puede ser evitada incluso trabajando con el mayor flujo 
de gas posible, 83 cm3 s-1 (C.N.), ya que con flujos mayores se producían 
grandes perturbaciones en el sistema de medida del peso de la muestra. Por lo 
tanto, se eligió este flujo de gas para realizar los experimentos en la 
termobalanza a presión, pero habrá que tener en cuenta el efecto de la 
resistencia externa de materia en los modelos que se vayan a aplicar. 
Figura 3.5 Efecto de la transferencia externa de materia y de la difusión 
interpartícula (Caliza “Blanca”, 850 ºC, 0.5 MPa, dp=+0.8-1 mm). 
3.2.3 Microscopía electrónica de barrido (SEM) 
La microscopía electrónica de barrido proporcionó un análisis del interior de 
las partículas parcialmente calcinadas, mediante el cual se observaron las 
zonas donde existía calcinación. Las muestras semicalcinadas en la 
termobalanza se guardaron y se manipularon en atmósfera inerte para evitar la 
hidratación del CaO. Para realizar los análisis SEM las muestras se 
embebieron en una resina epoxi durante 12 horas. Posteriormente se introdujo 
el bloque resina-partículas en nitrógeno líquido, para después proceder a la 
fractura de la resina mediante un corte limpio. A continuación, las muestras 
fueron secadas con aire e introducidas en un desecador para eliminar 
cualquier posible cantidad de agua condensada en la superficie de las 
muestras. El corte realizado secciona a su vez las partículas pudiéndose 
observar la superficie interior de las mismas mediante SEM. El contraste 
entre la superficie de la resina y la de las partículas es suficiente como para 
poder distinguir ambas fases. 
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3.3 MODELO CINÉTICO DE LA REACCIÓN DE CALCINACIÓN 
DE SORBENTES CÁLCICOS 
Para determinar el modelo de reacción en la partícula de la calcinación de los 
distintos sorbentes cálcicos utilizados, se ha realizado un análisis mediante SEM 
de varias muestras parcialmente calcinadas a 850 ºC y en atmósfera de nitrógeno. 
En la  Figura 3.6 se muestran distintas imágenes obtenidas. En las Figuras 3.6 a y 
b se muestran los resultados obtenidos para la caliza “Blanca”. Se puede 
distinguir claramente un límite entre la fase calcinada (CaO) y la fase aún sin 
calcinar (CaCO3). La fase sin calcinar se sitúa en el interior de la partícula y se 
caracteriza por una estructura con cristales de carbonato de calcio grandes y 
regulares, mientras que la fase de CaO es más dispersa. En las Figuras 3.6 c y d 
se muestran micrografías de la zona externa e interna, respectivamente, de una 
partícula semicalcinada de la caliza “Mequinenza”. En la  Figura 3.6 c se 
observan granos bien desarrollados y sinterizados de CaO. En la  Figura 3.6 d se 
aprecia la existencia de pequeños granos de CaO rodeando a un grano mayor de 
CaCO3, indicando que la calcinación ha comenzado también en el centro de la 
partícula. 
Las Figuras 3.6 e y f muestran una imagen general y otra más detallada de 
una partícula parcialmente calcinada de dolomita semicalcinada previamente. 
Un análisis de la partícula revela la existencia de una textura homogénea y 
granular, y de la existencia de pequeños granos de CaO sobre la superficie de 
CaCO3 en todas las zonas de la partícula, indicando la existencia de una 
calcinación parcial en toda ella. No se encontraron diferencias estructurales 
entre diferentes zonas, pudiéndose suponer que la calcinación tiene lugar a lo 
largo de toda la partícula. 
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Figura 3.6 Imágenes SEM de sorbentes parcialmente calcinados: (a) partícula de 
caliza “Blanca”; (b) interfase entre CaCO3 y CaO en la caliza “Blanca”; (c) zona externa en 
la caliza “Mequinenza”; (d) zona interna en la caliza “Mequinenza”; (e) partícula de 
dolomita “Sierra de Arcos” semicalcinada; y (f) vista del interior de una partícula de 
dolomita semicalcinada. 
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Los resultados obtenidos mediante SEM confirman la existencia de dos 
modelos diferentes de reacción en la partícula. La calcinación de la caliza 
“Blanca” sigue un modelo de núcleo decreciente, con una clara separación 
entre una zona externa totalmente calcinada y otra interna que aún no ha 
empezado a calcinarse. Consecuentemente, para la obtención de los 
parámetros cinéticos de la reacción de calcinación de la caliza “Blanca” se ha 
desarrollado un modelo de núcleo decreciente. Por el contrario, en la caliza 
“Mequinenza” y en la dolomita semicalcinada se ha observado la existencia 
de calcinación en toda la partícula, representada por un modelo de reacción 
con diferentes grados de calcinación en diferentes posiciones de la partícula. 
Debido a la estructura granular del sólido observada en ambos sorbentes 
cálcicos, se ha desarrollado un modelo de grano con resistencia interna a la 
transferencia de materia y con el tamaño del grano variando con la conversión 
para predecir la velocidad de calcinación de la caliza “Mequinenza” y de la 
dolomita semicalcinada. Este modelo se ha utilizado para obtener los 
parámetros cinéticos de la reacción de calcinación en estos dos sorbentes 
cálcicos. 
La diferencia entre el modelo de reacción en la partícula que sigue la caliza 
“Blanca” y los que siguen la caliza “Mequinenza” y la dolomita semicalcinada 
puede deberse a las distintas porosidades que tienen los sorbentes. Como se 
observa en la Tabla 2.2 (propiedades físicas; Capítulo 2), la dolomita 
semicalcinada (CaCO3·MgO) y la caliza “Mequinenza” tienen una alta porosidad 
(0.35 y 0.30 respectivamente), mientras que la porosidad de la caliza “Blanca” es 
muy pequeña (0.037), impidiendo la salida al exterior de la partícula del CO2 a 
través de la estructura porosa del CaCO3. Sin embargo, el menor volumen molar 
del CaO respecto al del CaCO3 provoca un importante aumento en la porosidad 
del CaO formado en todos los casos, por lo que la difusión de los gases se 
facilitará a medida que aumente la conversión de calcinación. Esta disminución 
en el volumen molar, no obstante, no produce una reducción en el tamaño de la 
partícula (Borgwardt y col., 1984b) o, si se produce, supone una variación entre 
un 9% y un 14% en el volumen (Fuertes y col., 1991), lo que supone una 
reducción entre un 3% y un 5% en el diámetro de las partículas, pudiéndose 
suponer que el diámetro se mantiene constante durante la calcinación sin cometer 
grandes errores. 
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Por otra parte, la sinterización del CaO reduce la superficie específica del 
sorbente y aumenta el tamaño de los granos de CaO. Este proceso es muy 
rápido en los primeros instantes tras la formación del CaO (Borgwardt, 1985). 
Tras un periodo de tiempo inferior a 1-2 s la disminución de la superficie 
específica es lenta y asintótica hacia un valor mínimo (Silcox y col., 1989). 
Sin embargo, el periodo de tiempo en el que ocurre la rápida sinterización 
inicial es relativamente pequeño en comparación con el tiempo de calcinación 
del grano o de la partícula. Por lo tanto, en el presente trabajo no se ha tenido 
en cuenta el efecto de la sinterización y se han tomado los valores de 
superficie específica obtenidos de las partículas totalmente calcinadas que ya 
han sufrido la rápida sinterización inicial, aunque no hayan terminado de 
sinterizarse completamente. 
Finalmente, debido a que la calcinación es una reacción endotérmica, la 
temperatura en la zona de reacción disminuye y existe una transferencia de 
calor entre el entorno de la partícula y esta zona. La importancia relativa de la 
transferencia de calor en la velocidad de calcinación se encuentra 
influenciada por el tamaño de partícula. En condiciones similares a las 
utilizadas en este trabajo (partículas inferiores a 2 mm y temperaturas entre 
800 ºC y 900 ºC), Dennis y Hayhurst (1987) calcularon un descenso máximo 
de 5 a 11 ºC en la zona de calcinación, dependiendo de la conductividad 
térmica del sólido. Fuertes y col. (1993a) encontraron diferencias menores de 
3 ºC durante la descomposición de partículas de caliza de 0.85 mm entre 800 
y 900 ºC y con presiones parciales de CO2 entre 0 y 15 kPa. Se puede concluir, 
que en las condiciones en las que se va a realizar el estudio de la cinética de la 
calcinación de los sorbentes cálcicos, la disminución de la temperatura en la zona 
de reacción será inferior a 5 ºC. Por lo tanto, se supondrá que la partícula es 
isoterma a la temperatura de reacción durante todo el transcurso de la 
calcinación. 
3.3.1 Modelo de grano de tamaño variable (MGTV) 
El modelo de grano propuesto por Georgakis y col. (1979) se ha adaptado al 
caso especial de la calcinación de sorbentes cálcicos. El modelo que se ha 
desarrollado supone que las partículas son esféricas, porosas, isotermas y no 
cambian de tamaño durante la calcinación. La estructura de las partículas se 
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encuentra formada por pequeños granos esféricos, no porosos y uniformes de 
radio inicial r0. Las micrografías obtenidas por SEM muestran que el CaO 
producido en la calcinación forma pequeños granos alrededor de un núcleo de 
CaCO3. Por lo tanto, el tamaño del grano de CaCO3, r2, que al inicio de la 
calcinación es igual a r0, va disminuyendo durante la calcinación del grano de 
CaCO3 mientras que a su alrededor se va generando una estructura porosa de 
granos de CaO, como consecuencia del menor volumen molar del CaO 
respecto al del CaCO3. El CO2 desprendido durante la calcinación difunde a 
través de la estructura porosa de CaCO3 y CaO hasta el exterior de la 
partícula. Según sea la importancia de la resistencia a la transferencia de 
materia en la estructura porosa del sorbente, se producirán perfiles de 
concentración de CO2 en el interior de la partícula más o menos 
pronunciados, lo que repercutirá en los perfiles internos de conversión. 
El modelo proporciona el cálculo de la velocidad de reacción, tanto global 
como a distintas posiciones radiales de la partícula, en términos de la 
conversión del sólido en función del tiempo. El modelo requiere la solución 
de las siguientes ecuaciones con las condiciones de contorno adecuadas: (1) 
un balance de materia diferencial para el cálculo de la difusión del gas y la 
reacción dentro de la partícula, el cual proporciona el perfil de concentración 
de CO2 en función de la posición radial; y (2) una ecuación para el 
movimiento de la superficie de reacción en el grano, que se determina por 
medio de la variación de la velocidad superficial de reacción con la 
concentración de CO2 proporcionada por el balance de materia en la partícula. 
Para la solución del modelo se ha usado la hipótesis del estado pseudo-
estacionario para los perfiles de CO2 dentro de la partícula. 
Suponiendo el estado pseudo-estacionario, el balance de materia para la 
difusión y la reacción del gas en un elemento diferencial de una partícula 
esférica viene dado por la siguiente ecuación diferencial: 
 0
t
P
(r)
R
P
RD
RR
1 22
2
CO'
C
CO2
COe,2 =∂
∂=−



∂
∂
∂
∂
 [3.5] 
 
 
74 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 3 
Figura 3.7 Representación del modelo de grano de tamaño variable en la 
calcinación. 
Las condiciones de contorno requeridas para la solución de esta ecuación, 
teniendo en cuenta la transferencia externa de materia en la velocidad global 
de reacción, son las siguientes: 
( )∞−=∂∂− 22222 COCOCOg,COCO e, PPkRPD ext  a  R = R0 [3.6] 
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El coeficiente externo de transferencia de materia, kg se calculó mediante el 
número de Sherwood para partículas aisladas (Schlichting, 1979): 
 1/31/2p
COm,
pCOg, ScRe0.62
D
dk
Sh
2
2 ⋅⋅+==  [3.8] 
La velocidad de reacción por unidad de volumen de partícula es proporcional 
a la constante de la reacción química, kc, la superficie específica de CaCO3 en 
el sorbente, Se,CaCO3, y una función de la presión parcial de CO2. La forma de 
esta función se discutirá más adelante. 
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En esta ecuación, Se,CaCO3 y S0,CaCO3 son la superficie de CaCO3 reactiva 
durante la calcinación y al inicio de la misma, respectivamente. S0,CaCO3 se 
calcula con la siguiente ecuación: 
 
33 CaCOv,0rgCaCO0,
f )ε(1 ρ SS −=  [3.10] 
donde Sg es la superficie específica BET, ρr es la densidad real, ε0 es la 
porosidad inicial y fv,CaCO3 la fracción de volumen de CaCO3 en el grano, todo 
ello en la caliza o en dolomita semicalcinada. 
La condición inicial de la ecuación [3.9] es r2 = r0 y Se = S0 a t = 0. El radio 
inicial del grano, r0, puede calcularse a partir de las propiedades del sorbente 
con la siguiente ecuación: 
 
rg
0 ρ S
3r =  [3.11] 
El radio del núcleo sin reaccionar de un grano, r2, a un tiempo y posición 
determinados se calcula con la siguiente expresión: 
 )f(PVk = 
dt
dr
23 COCaCOm,C
2 ⋅⋅  [3.12] 
La difusividad efectiva, De, se calcula como una función de la porosidad de la 
partícula (Wakao y Smith, 1962;  Satterfield, 1970): 
 2pCOg,COe, εDD 22 =  [3.13] 
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Los cambios de la porosidad de la partícula con la conversión de calcinación 
se calcularon en cada posición radial de la partícula en función de la 
porosidad inicial, ε0, y la relación de expansión, ZC, entre el sólido 
reaccionante (CaCO3) y el producto (CaO): 
 t)(R,)Xε1)(1(Zεt)R,(ε C0C0p −−−=  [3.14] 
donde ZC está definido como: 
Para la caliza: 
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Para la dolomita: 
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La difusividad del gas depende del tipo de difusión que tiene lugar en los 
poros. Debido a la variación en el tamaño de los poros durante la reacción de 
calcinación, la difusividad del CO2 se calculó por medio de la siguiente 
expresión que combina la difusividad molecular y la Knudsen: 
 [ ] 11 CO K,1COm,CO g, 222 DDD −−− +=  [3.17] 
La difusividad Kundsen se calculó utilizando la siguiente expresión 
(Satterfield, 1970): 
 
2
2
CO
pCO K, M
T r 97D =  [3.18] 
siendo 
 
sol e,
p
p S
ε
2r =  [3.19] 
La superficie específica del sólido, Se, sol, es función del grado de conversión, 
pudiéndose calcular a partir de las superficies específicas (Sg, en m2 g-1) del 
CaCO3 y el CaO de la manera siguiente: 
 ( )[ ] )ε1(
ρ
X1
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XX1SXSS p
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CaCOr,
C
CaOr,
C
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−
 [3.20] 
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Hay que tener en cuenta que en esta ecuación las superficies específicas, Sg, y 
las densidades reales, ρr, para el caso de la dolomita corresponden con las 
especies reactivas CaCO3·MgO y CaO·MgO. 
La difusividad molecular de CO2 en nitrógeno se calculó usando la ecuación 
propuesta por Fuller y col. (1966): 
 [ ]2 1/3N1/3CO
0.51
N
1
CO
1.752
COm,
22
22
2 v)(v)( P
)MM ( T 101.01
D Σ+Σ
+⋅=
−−−
 [3.21] 
La conversión local a cada tiempo y en cada posición dentro de la partícula se 
calculó con la ecuación: 
 
3
0
2
C r
t)(R,r1t)(R,X 

−=  [3.22] 
La conversión global media a cada tiempo en la partícula se calculó mediante 
la integración de las conversiones locales dentro de la partícula: 
 
3
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π
π∫
=  [3.23] 
3.3.2 Modelo de núcleo decreciente (MND) 
El modelo de núcleo decreciente considera que la descomposición térmica del 
CaCO3 tiene lugar en una superficie esférica bien definida dentro de la 
partícula, que separa la fase calcinada (CaO) de la no calcinada (CaCO3). El 
CaO forma una capa porosa que rodea al núcleo de CaCO3 sin calcinar. El 
CO2 emitido difunde a través de la capa porosa de producto hacia el exterior 
de la partícula. Igual que en el caso del modelo de grano, se ha supuesto que 
la partícula es esférica, isoterma y que su tamaño no varía con la conversión. 
La cinética de reacción está definida por la velocidad de reacción por unidad 
de volumen, siendo la superficie de reacción la superficie de la esfera cuyo 
radio es el del núcleo sin reaccionar: 
 )f(PSk(-r)
2COCCC
⋅⋅=  [3.24] 
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siendo: 
 3
0
2
C
3
0
2
C
C R
R3
R
3
4
R 4πS ==
π
 [3.25] 
y la ecuación que gobierna el movimiento de la superficie de reacción hacia el 
centro de la partícula es la siguiente: 
 )f(PVk
dt
dR
2COCaOm,C
C −=  [3.26] 
con RC = R0 a t = 0. 
La difusión de CO2 a través de la capa porosa de CaO se encuentra gobernada 
por la siguiente ecuación diferencial: 
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con dos condiciones de contorno: 
( )∞−=∂∂− 22222 COCOCOg,COCO e, PPkRPD ext  a    R = R0 [3.28] 
( )
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R 
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D
2 =∂
∂−  a     R = RC [3.29] 
Aplicando la hipótesis del estado pseudo-estacionario y considerando la 
difusividad efectiva, De, constante, la ecuación [3.27] puede simplificarse en 
la siguiente expresión: 
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2
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∂
 [3.30] 
El movimiento del frente de calcinación en la partícula y los perfiles radiales 
de concentración de CO2 se calcularon utilizando la solución numérica 
propuesta por Silcox y col. (1989). 
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La conversión del sólido en cada tiempo puede calcularse a partir de la 
relación entre el radio de la superficie de calcinación, RC, y el de la partícula, 
R0: 
 
3
0
C R
)(R
1)(X 

−= tt C  [3.31] 
Figura 3.8 Representación del modelo de núcleo decreciente. 
 
 
Partícula sin calcinar Partícula parcialmente 
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Partícula totalmente 
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Perfil de concentración de CO2 
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3.4 RESOLUCIÓN DE LOS MODELOS CINÉTICOS DE 
CALCINACIÓN 
3.4.1 Resolución del MGTV 
El resolución del MGTV expuesto en el presente Capítulo se ha realizado 
mediante el cálculo a intervalos de tiempo discretos de los perfiles de 
concentración de CO2 y de conversión de calcinación en el interior de la 
partícula. El incremento de tiempo utilizado varía entre 0.1 y 1 segundo, 
según el caso, y es lo suficientemente pequeño como para evitar errores 
numéricos apreciables. 
La partícula, supuesta esférica, se divide en varias rodajas de igual volumen. 
El perfil de concentración de CO2 en un tiempo determinado se calcula a 
partir de las propiedades del sólido obtenidas en el tiempo anterior, desde el 
exterior de la partícula y hacia el centro, aplicando a cada rodaja el balance de 
materia que considera el flujo de CO2 que sale, entra y se genera: 
 Entra CO2 rodaja i = Sale CO2 rodaja i – Genera CO2 rodaja i [3.32] 
A partir de la cinética de calcinación en cada rodaja, con la concentración de 
CO2 correspondiente, se calcula la variación de la conversión que se produce 
en el intervalo de tiempo considerado. 
3.4.1.1 Algoritmo de cálculo 
Para la resolución del modelo se ha realizado un programa en lenguaje 
FORTRAN. A continuación se describe el algoritmo de cálculo utilizado para 
la resolución del modelo y en la  Figura 3.9 se muestra un esquema del mismo: 
1. Lectura de datos iniciales: se introducen las condiciones de operación 
(presión, temperatura, composición del gas, velocidad de flujo), las 
características del sorbente (porosidad, superficie específica, 
parámetros cinéticos) y el incremento de tiempo (∆t). 
2. Se divide la partícula en rodajas de igual volumen y se calculan las 
propiedades iniciales en cada rodaja: conversión, radio de grano, radio 
de poro y difusividad efectiva. 
3. Cálculo del tiempo de calcinación: ti+1 = ti + ∆t. 
4. Cálculo iterativo de la etapa de calcinación. 
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4.1 Se supone un flujo total de CO2 que sale de la partícula 
4.2 Cálculo del perfil interno de concentración de CO2 aplicando el 
balance de materia a cada rodaja de partícula, a la vez que se 
calcula el CO2 generado en cada rodaja a partir de la cinética de 
calcinación. 
4.3 Cálculo del CO2 generado en toda la partícula y comparación con 
el CO2 supuesto que sale de la partícula. Si la diferencia es menor 
que un error especificado se pasa a la siguiente etapa. Si no es 
así, se itera con un nuevo flujo total de CO2 que sale de la 
partícula. 
5. Con el perfil de CO2 obtenido se calcula el perfil de conversión en el 
interior de la partícula y la conversión global en la partícula. Si la 
conversión no es completa se calculan las propiedades de la partícula en 
cada rodaja correspondientes al nuevo valor de conversión y se vuelve al 
cálculo de la etapa de calcinación para el siguiente intervalo de tiempo. 
6. Salida de resultados: los resultados obtenidos son los perfiles de 
concentración de CO2 y conversión en el interior de la partícula, y la 
conversión global de la partícula en cada intervalo de tiempo. 
3.4.2 Resolución del MND 
El MND se resuelve mediante el método expuesto por Silcox y col. (1989). El 
cálculo de la conversión de calcinación se realiza utilizando un incremento de 
tiempo constante. En este caso, la calcinación ocurre en la superficie esférica 
del núcleo sin reaccionar. El método de resolución a partir de la cinética de 
calcinación proporciona el espesor de la rodaja que se calcina en cada 
intervalo de tiempo, y el nuevo radio del núcleo sin reaccionar se calcula 
aplicando la siguiente ecuación: 
 ∆t
dt
dR(t)R∆t)(tR
t
C
CC +=+  [3.33] 
De esta forma, la capa externa ya calcinada se divide en rodajas a medida que 
se va calcinando. El radio del núcleo sin reaccionar en cada intervalo de tiempo 
determina la conversión de calcinación de la partícula y el balance de materia 
en cada una de las rodajas calcinadas proporciona el perfil de concentración de 
CO2 desde el exterior de la partícula hasta la superficie de reacción. 
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3.4.2.1 Algoritmo de cálculo 
La solución numérica del modelo se ha realizado mediante la elaboración de un 
programa en lenguaje FORTRAN. El algoritmo de cálculo utilizado se describe 
a continuación y en la  Figura 3.10 se muestra un esquema del mismo: 
1. Lectura de datos iniciales: se introducen las condiciones de operación 
(presión, temperatura, composición del gas, velocidad de flujo), las 
características del sorbente calcinado (porosidad, superficie específica, 
parámetros cinéticos) y el incremento de tiempo (∆t). 
2. Se calcula la difusividad efectiva en el sorbente calcinado y se asigna el 
radio inicial del núcleo sin reaccionar, que determinará la superficie de 
reacción. 
3. Cálculo del tiempo de calcinación: ti+1 = ti + ∆t. 
4. Cálculo iterativo de la etapa de calcinación. 
4.1 Se supone una presión parcial de CO2 en la superficie de 
reacción. 
4.2 Se calcula el CO2 generado en la superficie de reacción con la 
presión parcial supuesta. 
4.3 Aplicando el balance de materia a cada rodaja externa de la 
partícula ya calcinada, se calcula el perfil de presión parcial de 
CO2 en las rodajas calcinadas desde la presión parcial de CO2 en 
el exterior de la partícula hasta la superficie de reacción. 
4.4 Se compara la presión parcial de CO2 en la superficie de reacción 
obtenida a partir del perfil interno con la presión parcial de CO2 
supuesta inicialmente. Si la diferencia es mayor que un error 
determinado, se itera con una nueva presión parcial de CO2 
proporcionada por el método de Fibonacci. Si la diferencia es 
menor que el error, se pasa al siguiente punto. 
5. Se calcula la variación del radio del núcleo sin reaccionar en el 
incremento de tiempo considerado y la conversión de calcinación en 
ese intervalo de tiempo. Si la conversión no es completa, se calcula la 
conversión para el siguiente tiempo (punto 3). 
6. Salida de resultados: los resultados obtenidos son los perfiles de presión 
parcial de CO2 en el interior de la partícula y la conversión de la 
partícula en cada intervalo de tiempo. 
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Figura 3.9 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del MGTV. 
Resultados 
en cada intervalo de tiempo: 
Perfil de concentración 
Perfil de conversión 
Conversión global 
Lectura de datos 
Condiciones de operación: P,T, composición 
Características del sorbente: ε, Se, kC, ∆t 
t+∆t 
Rodajas en la partícula 
Cálculo de datos iniciales 
X0, rp, rg, De 
Se supone QCO2 que sale 
de la partícula 
Perfil interno de CO2: ec. [3.5] 
QCO2 generado total: ec. [3.9] 
QCO2 generado = QCO2 sale de la partícula 
Nuevo 
CO2 sale 
Perfil de conversión: ecs. [3.12] y [3.22] 
Conversión global: ec. [3.23] 
XC = 1 
SÍ 
SÍ 
NO
NO
FIN
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Figura 3.10 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del MND. 
Resultados 
en cada intervalo de tiempo: 
Perfil de concentración 
Conversión global 
Lectura de datos 
Condiciones de operación: P,T, composición 
Características del sorbente: ε, Se, kC, ∆t 
t+∆t 
Cálculo de datos iniciales 
RC, De 
Se supone PCO2 en RC 
CO2 que se genera: ec. [3.24] 
Perfil interno de CO2: ec. [3.30] 
PCO2 calculada en RC = PCO2 supuesta en RC 
Nueva 
PCO2 en RC 
Variación en RC: ec. [3.26] 
Conversión de calcinación: ec. [3.31] 
XC = 1 
SÍ 
SÍ 
NO 
NO 
FIN
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3.5 RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
Para calcular los parámetros cinéticos de la reacción de calcinación para los 
diferentes sorbentes, se han llevado a cabo varias series de experimentos a 
presión atmosférica en los que se varió la temperatura y la presión parcial de 
CO2. A continuación se presentan los experimentos realizados con diferentes 
tamaños de partícula y se comprueba la validez de los parámetros cinéticos 
obtenidos anteriormente para todo el intervalo de tamaños de partícula 
utilizados (0.4-2.0 mm). Posteriormente, se observa el efecto de la presión 
total en la calcinación, así como el efecto de la temperatura, presión parcial de 
CO2 y tamaño de partícula a presiones superiores a la atmosférica, 
realizándose una discusión de los resultados obtenidos. 
3.5.1 Efecto de la presión parcial de CO2 
En primer lugar se ha estudiado el efecto de la concentración de CO2 en la 
atmósfera donde se produce la calcinación de los sorbentes cálcicos. Para ello 
se han realizado una serie de experimentos de calcinación a presión 
atmosférica en termobalanza variando la concentración de CO2 en el intervalo 
de 0-80% de la presión de equilibrio termodinámico y a tres temperaturas 
diferentes: 800 ºC, 850 ºC y 900 ºC, a las que la presión parcial de CO2 de 
equilibrio es 0.21, 0.49 y 1.07 atm respectivamente. En la  Figura 3.11 se 
muestran las curvas conversión-tiempo obtenidas. En todos los casos, un 
aumento en la presión parcial de CO2 produce un descenso en la velocidad de 
reacción. Este descenso se muestra extremadamente acusado para las 
presiones parciales de CO2 más elevadas. 
Para encontrar la relación entre la velocidad de reacción y la presión parcial 
de CO2, se han probado dos expresiones diferentes, que serán usadas en las 
ecuaciones [3.9], [3.12], [3.24], [3.26] y [3.29]: 
 ( ) 
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Figura 3.11 Efecto de la presión parcial de CO2 en la conversión de calcinación de los 
tres sorbentes. 0.1 MPa; +0.8-1 mm. Línea continua: predicciones del modelo. 
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La ecuación [3.34] fue propuesta por Khinast y col. (1996), y la ecuación 
[3.35] ha sido utilizada por varios autores para describir adecuadamente la 
velocidad de calcinación de los sorbentes cálcicos (Rao y col., 1989; Silcox y 
col., 1989; Fuertes y col., 1993a y b; Hu y Scaroni, 1996). El parámetro b de 
la ecuación [3.35] normalmente varía entre 1 y 2, aunque todos los autores 
han trabajado en estrechos intervalos de concentración de CO2. Estas dos 
ecuaciones se han utilizado junto con el modelo correspondiente, bien de 
grano para la caliza “Mequinenza” y la dolomita semicalcinada o bien de 
núcleo decreciente para la caliza “Blanca”, para intentar ajustar las curvas 
conversión-tiempo experimentales. De esta forma, es posible obtener los 
parámetros cinéticos de la reacción de calcinación, es decir, la constante de 
velocidad de la reacción superficial y el parámetro “a” de la ecuación [3.34] o 
el parámetro “b” de la ecuación [3.35]. 
Cualquiera de las dos funciones de la presión parcial de CO2 es capaz de 
predecir las curvas conversión-tiempo experimentales únicamente en un 
intervalo reducido de concentraciones de CO2. Un ejemplo de los resultados 
obtenidos se muestra en la  Figura 3.12. 
Figura 3.12 Efecto de la PCO2 en XC. 0.1 MPa; + 0.8-1 mm. Línea continua: predicciones 
del modelo usando la ecuación [3.34] (“Blanca”: a=4; “Mequinenza”: a=5.5; dolomita: a=8). 
Línea discontinua: predicciones del modelo usando la ecuación [3.35] (b=2). 
Si se obtienen los parámetros cinéticos ajustando las curvas obtenidas a bajas 
concentraciones de CO2 con respecto al equilibrio, las curvas teóricas 
obtenidas a concentraciones más altas sobrepredicen los resultados 
experimentales ( Figura 3.12). De la misma manera, si se ajustan los 
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resultados obtenidos a altas concentraciones de CO2, las conversiones de 
calcinación predichas a un tiempo determinado para bajas concentraciones 
son menores que las obtenidas experimentalmente. 
Khinast y col. (1996) indicaron que no había una explicación adecuada para 
el uso de la función de decaimiento exponencial con la presión parcial de CO2 
que habían utilizado. Sin embargo, sugirieron que este efecto podría estar 
provocado por causa de la adsorción de CO2 sobre la superficie de 
calcinación. Otros autores también han mencionado la posibilidad de la 
existencia de procesos de adsorción en la reacción de calcinación. Hyatt y col. 
(1958) presentaron un modelo basado en la formación de un compuesto 
intermedio en la superficie de calcinación. Dennis y Hayhurst (1987) 
concluyeron que debían producirse procesos extremadamente complejos en la 
superficie de reacción, incluyendo la ruptura del sistema cristalino 
romboédrico del CaCO3, la desorción del CO2 y la nucleación y el 
crecimiento de la estructura cristalina cúbica del CaO. 
Siguiendo estas ideas, se ha utilizado un modelo mecanístico de Langmuir-
Hinshelwood para describir la reacción química superficial, teniendo en 
cuenta la adsorción del CO2 en la superficie de reacción. El mecanismo 
comprende las siguientes etapas: 
1. Descomposición química del CaCO3 para dar CaO y CO2 adsorbido: 
 CaCO3 + n L CaO + n L(CO2)     K1 = k1/k2 [3.36] 
donde n L(CO2) representa una molécula de CO2 quimisorbida en un número 
“n” de centros activos “L”. En procesos de adsorción, “n” varía normalmente 
entre 1/2 y 2. 
2. Desorción del CO2 adsorbido: 
 n L(CO2) n L  +  CO2         KA=kA/kD [3.37] 
Obviamente, la reacción global de calcinación es: 
 CaCO3 CaO + CO2 [3.38] 
 k1 
 
k2 
 kD 
 
kA 
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Cuando la reacción se encuentra controlada por la reacción química de 
descomposición, reacción [3.36], la velocidad de reacción por unidad de 
volumen de partícula viene dada por la siguiente ecuación: 
 ( ) 


 −⋅−⋅⋅= eq
CO
2CO
CaCOe,Cc
2
3 P
P
1 θ1Sk(r)  [3.39] 
donde θ es la fracción de centros activos ocupados por moléculas de CO2. En 
estas condiciones, θ está determinado por la isoterma de adsorción 
correspondiente. Al aplicar este mecanismo de reacción en el modelo de 
partícula correspondiente se han probado dos isotermas diferentes: 
 
( )( )1/n 
2COA
1/n 
2COA
PK1
PK
 θ +=  [3.40] 
 ( ) 1/n
2CO
/
0
1/n
2CO
P cPc = θ RTEae −⋅=⋅  [3.41] 
La ecuación [3.40] es una isoterma de Langmuir modificada para tener en 
cuenta el número de centros activos ocupados por una molécula de CO2. 
Cuando n=1, esta ecuación se corresponde con la isoterma de Langmuir. La 
ecuación [3.41] es la isoterma de Freundlich. Aunque este tipo de modelos 
potenciales no se corresponden siempre con un mecanismo real, este tipo de 
isotermas pueden aceptarse si se encuentra que predicen correctamente los 
resultados experimentales (Doraiswamy y Sharma, 1984). KA y c son 
constantes de adsorción y son función de la temperatura. 
La isoterma modificada de Langmuir se ha utilizado en los modelos de 
partícula correspondientes, MGTV o MND, para obtener curvas conversión-
tiempo que predigan los resultados experimentales, utilizando valores para el 
parámetro n de 0.5, 1 y 2. En todos los casos, al igual que ocurría con las 
expresiones [3.34] y [3.35], los modelos son capaces de predecir los 
resultados experimentales en un intervalo limitado de concentraciones de 
CO2. Al igual que anteriormente, si se obtienen los parámetros cinéticos 
ajustando las predicciones a las curvas conversión-tiempo obtenidas a bajas 
concentraciones de CO2, los resultados teóricos muestran unas velocidades de 
calcinación mayores que las obtenidas experimentalmente a concentraciones 
de CO2 más altas. 
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También se utilizó la isoterma de Freundlich (ecuación [3.41]) combinada 
con el correspondiente modelo de reacción en la partícula, MGTV o MND, 
para intentar ajustar las curvas conversión-tiempo experimentales a diferentes 
presiones parciales de CO2. El parámetro n se varió entre 0.5 y 2 y se observó 
que el mejor ajuste se obtenía con n=2. Las predicciones obtenidas por este 
modelo, con n=2, junto con los resultados experimentales se muestran en la 
 Figura 3.11. Se observa que existe una buena concordancia entre las 
predicciones del modelo y los resultados experimentales en todos los casos y 
en todo el intervalo de presiones parciales de CO2 utilizadas. Esto indica que 
el modelo mecanístico de adsorción propuesto en las ecuaciones [3.36] y 
[3.37] con un control de la reacción química de descomposición, utilizando la 
isoterma de Freundlich, junto con el modelo de reacción en la partícula 
correspondiente, es válido para predecir la reacción de calcinación en un 
amplio intervalo de presiones parciales de CO2. 
3.5.2 Efecto de la temperatura 
Se han realizado experimentos de calcinación en la termobalanza atmosférica 
con los tres sorbentes considerados, dos calizas y una dolomita, a diferentes 
temperaturas de reacción. Los experimentos se han llevado a cabo en 
atmósfera de nitrógeno utilizando un tamaño de partícula de +0.8-1.0 mm y 
variando la temperatura desde 775 ºC hasta 900 ºC. Los resultados obtenidos 
se muestran en la  Figura 3.13. 
Figura 3.13 Efecto de la temperatura en la calcinación de los tres sorbentes. 0.1 MPa; 
0% CO2, +0.8-1 mm. Símbolos: datos experimentales; línea continua: predicciones del 
modelo. 
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Como se esperaba, la velocidad de calcinación aumenta al aumentar la 
temperatura para todos los sorbentes y en todo el intervalo de temperaturas. 
La velocidad de calcinación de la dolomita semicalcinada es muy similar a la 
de la caliza “Mequinenza”. Sin embargo, la calcinación de la caliza “Blanca” 
es mucho más lenta, debido a la baja porosidad y elevada cristalinidad de esta 
última. 
El modelo mecanístico de adsorción descrito en la sección anterior junto con 
el modelo de reacción en la partícula correspondiente se ha utilizado para 
obtener los valores de la constante cinética kC y el parámetro de adsorción c 
en función de la temperatura, ajustando las predicciones del modelo a las 
curvas conversión-tiempo experimentales. Se supuso una dependencia con la 
temperatura tipo Arrhenius para ambos parámetros. 
En la  Figura 3.14 se muestra la representación de Arrhenius para las 
constantes cinéticas obtenidas y en la  Figura 3.15 para las constantes de 
adsorción en las dos calizas y la dolomita. En la  Tabla 3.1 se muestran los 
valores de las energías de activación y de los factores preexponenciales 
obtenidos en cada caso. Puede observarse que los valores obtenidos para la 
constante de adsorción, c, son muy parecidos en los tres sorbentes utilizados. 
Esto podría indicar una similitud en el proceso de quimisorción en la 
superficie de calcinación de los tres sorbentes. 
Figura 3.14 Dependencia de la 
constante cinética con la temperatura. 
Figura 3.15 Dependencia de la 
constante de adsorción con la temperatura. 
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Tabla 3.1 Parámetros cinéticos y de adsorción de la reacción de calcinación. 
 
 
Caliza 
“Blanca” 
Caliza 
“Mequinenza”
Dolomita 
“Sierra de Arcos” 
EC (kJ mol-1) 166 131 114 
Reacción qímica 
kC,0 (mol m-2 s-1) 6.7·106 2.54·102 29.5 
Ea (kJ mol-1) -93 -90 -90 Mecanismo de 
adsorción c0 (Pa-0.5) 1.8·10-7 3.7·10-7 3.5·10-7 
Por otro lado, los valores obtenidos para la energía de activación de la 
constante cinética, EC, son similares a los obtenidos por otros autores en 
condiciones experimentales similares. La energía de activación obtenida por 
otros autores para la calcinación de caliza en termobalanza o en un reactor 
diferencial a temperaturas inferiores a 900 ºC varía entre 110 y 204 kJ mol-1 
(Borgwardt, 1985; Rao y col., 1989; García-Calvo y col., 1990). 
A modo de comparación, los resultados obtenidos por Borgwardt (1985) y 
por Fuertes y col. (1993b) se muestran en la  Figura 3.14. En la  Tabla 3.2 se 
muestran las propiedades físicas de las calizas utilizadas por estos autores. 
Borgwardt (1985) utilizó un modelo de conversión uniforme (MCU) para 
obtener los parámetros cinéticos de calcinación de partículas de caliza con un 
tamaño entre 1 y 90 µm. Estos datos han sido ampliamente aceptados por 
otros autores. Se puede observar en la Figura que los valores obtenidos para 
la caliza “Blanca” con el MND son mayores que los obtenidos por 
Borgwardt, mientras que los obtenidos para la caliza “Mequinenza” y la 
dolomita semicalcinada con el MGTV son menores. Si asumimos que los 
valores obtenidos por Borgwardt son los correspondientes a la cinética 
intrínseca de la reacción de calcinación, las diferencias entre los distintos 
valores obtenidos pueden ser debidas a las distintas superficies de reacción. 
Esto podría indicar que no toda el área superficial aplicada en el modelo de 
grano es activa para la reacción de calcinación en la caliza “Mequinenza” y la 
dolomita semicalcinada. 
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Tabla 3.2 Propiedades físicas de los sorbentes cálcicos utilizados por Borgwardt 
(1985) y por Fuertes y col. (1993b). 
 Borgwardt (1985) Fuertes y col. (1993b) 
Tipo de sorbente Caliza Fredonia (2061) Caliza Riosa 
dp 1-90 µm 0.85 mm 
Se (m2 g-1) 0.86 0.14 
ε 0.08 0.033 
En cambio, la superficie de reacción disponible para la caliza “Blanca” podría 
ser mayor que la definida por la superficie de una esfera en el MND, como 
proponen Fuertes y col. (1993b). Estos autores obtuvieron con el MND 
valores de la constante cinética similares a los obtenidos para la caliza 
“Blanca”, como se muestra en la  Figura 3.14. Como el MGTV tiene en cuenta 
toda la superficie de reacción disponible, se utilizó este modelo para predecir 
los resultados obtenidos por la caliza “Blanca” y los mostrados por Fuertes y 
col. En el caso de la aplicación del modelo para los resultados presentados 
por Fuertes y col., las curvas conversión-tiempo predichas por el MGTV son 
prácticamente iguales a las predicciones del MND usado por los autores. Sin 
embargo, los valores obtenidos de la constante cinética con el MGTV son 
muy similares a los obtenidos por Borgwardt, como se observa en la  Figura 
3.14. Igualmente, utilizando el MGTV para la caliza “Blanca” se han 
obtenido valores próximos a los calculados por Borgwardt. Sin embargo, la 
calidad del ajuste de las curvas conversión-tiempo fue peor. 
Por último, el MGTV se ha utilizado también para predecir las curvas 
conversión-tiempo obtenidas por Borgwardt (1985). Los parámetros cinéticos 
obtenidos con el modelo de grano fueron iguales a los calculados por 
Borgwardt a partir de un modelo de conversión uniforme. 
En la  Figura 3.16 se muestran los perfiles de conversión en el interior de la 
partícula obtenidos a partir del MGTV a una conversión media de 0.5. Tanto 
en el caso de la calcinación para la caliza “Blanca” como en la referida por 
Fuertes y col., el MGTV predice perfiles de conversión y de concentración de 
CO2 muy acusados en el interior de la partícula, próximos al ideal del MND. 
Al aplicar el MGTV a los datos de Borgwardt con un tamaño de partícula de 
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10 µm, los perfiles de conversión y de concentración de CO2 en el interior de 
la partícula predichos fueron prácticamente planos, tal y como corresponde al 
MCU. Sin embargo, tal y como se observó mediante el análisis por 
microscopía electrónica de barrido de muestras parcialmente calcinadas, la 
calcinación de la caliza “Mequinenza” y la dolomita semicalcinada no se 
corresponde con ninguno de estos dos modelos teóricos, bien el MND o el 
MCU, sino que la calcinación ocurre en toda la partícula pero con diferentes 
grados de conversión. El MGTV predice adecuadamente estas observaciones, 
tal y como se muestra en la  Figura 3.16. 
Figura 3.16 Perfiles internos de conversión obtenidos a partir del MGTV a XC = 0.5. 
Condiciones: 0.1 MPa, 850 ºC, 0% CO2, dp = 0.9 mm (Borgwardt: dp= 0.01 mm). 
3.5.3 Efecto del tamaño de partícula 
El tamaño de partícula tiene una gran influencia en la velocidad de 
calcinación de los sorbentes cálcicos. Para tamaños de partícula muy 
pequeños, 1-90 µm, la velocidad de calcinación se encuentra controlada por la 
reacción química (Borgwardt, 1985; Milne y col., 1990). Para partículas con 
un tamaño intermedio, la reacción química y la transferencia interna de 
materia son las principales resistencias que controlan la reacción. 
En la  Figura 3.17 se muestra la influencia del tamaño de partícula en las 
curvas conversión-tiempo obtenidas con las dos calizas y la dolomita 
semicalcinada. Como se esperaba, la velocidad de calcinación disminuye al 
aumentar el tamaño de partícula en todos los casos. Este comportamiento se 
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debe al aumento de la importancia de la difusión en los poros al aumentar el 
tamaño de partícula. En esta Figura también se muestran las predicciones 
obtenidas por el MND para la caliza “Blanca” y por el MGTV para la caliza 
“Mequinenza” y la dolomita semicalcinada, utilizando los parámetros 
cinéticos y de adsorción obtenidos previamente. Se observa un buen ajuste 
entre los valores teóricos y los experimentales para todos los tamaños de 
partícula probados y todos los sorbentes cálcicos utilizados. 
Figura 3.17 Efecto de dp en la calcinación de los sorbentes cálcicos. 0.1 MPa, 850 ºC, 
0% CO2. Símbolos: datos experimentales; línea continua: predicciones del modelo. 
3.5.4 Efecto de la presión total 
Los sorbentes cálcicos se han utilizado comúnmente para reducir las 
emisiones de contaminantes gaseosos en plantas de producción de energía. 
Sin embargo, en la mayoría de los procesos avanzados, como es el caso de la 
GICC, normalmente se opera con gasificadores de segunda generación a 
presiones medias. Por lo tanto, debe analizarse el efecto de la presión total en 
la calcinación de los sorbentes cálcicos. 
En este trabajo, la calcinación de los tres sorbentes cálcicos utilizados se ha 
llevado a cabo en diferentes condiciones de operación y presiones totales 
hasta 1.5 MPa. En la  Figura 3.18 se muestran las curvas conversión-tiempo 
obtenidas a diferentes presiones totales en atmósfera de nitrógeno. Se observa 
que en todos los casos la velocidad de calcinación disminuye al aumentar la 
presión total, aunque no hubiese CO2 en la atmósfera de reacción. Es decir, la 
presión total tiene un efecto inhibidor en la velocidad de calcinación. 
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Figura 3.18 Efecto de la presión total en la calcinación de los sorbentes cálcicos. 850 
ºC, +0.8-1 mm, 0% CO2. Símbolos: datos experimentales; Predicciones del modelo con 
cálculo de la difusividad efectiva con la ec. [3.13] (línea discontinua) o con m=0.6 en la 
ec. [3.43] (línea continua). 
Este efecto no sólo se produce cuando la calcinación se realiza en atmósfera 
de nitrógeno. Para observar el efecto de la presión total sobre la calcinación 
en presencia de CO2 se ha realizado una serie de experimentos de calcinación 
con la caliza “Mequinenza” a distintas presiones totales pero manteniendo 
constante la presión parcial de CO2. Las curvas conversión-tiempo obtenidas 
experimentalmente se muestran en la  Figura 3.19. 
Figura 3.19 Efecto de la presión total en la calcinación de la caliza “Mequinenza” 
manteniendo constante la presión parcial de CO2. 850 ºC, +0.8-1 mm; Símbolos: datos 
experimentales; Línea continua: predicciones del modelo con m=0.6 en la ec. [3.43]. 
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Igual que ocurría cuando la calcinación se realizaba en atmósfera de nitrógeno, 
la presión total tiene un efecto negativo en la velocidad de calcinación. Sin 
embargo, la diferencia entre la presión de CO2 en el equilibrio termodinámico y 
la presión parcial de CO2 en el exterior de la partícula es la misma en todos 
estos experimentos. Por lo tanto, las diferencias que se presentan en la 
velocidad de calcinación a distintas presiones totales deberán estar producidas 
por diferentes presiones parciales de CO2 en la superficie de reacción, es decir, 
al aumentar la presión total deberán desarrollarse concentraciones de CO2 
mayores en el interior de la partícula. 
Este efecto se encuentra en acuerdo con los resultados obtenidos por Dennis y 
Hayhurst (1987). Para explicar este comportamiento, estos autores supusieron 
que la expresión que definía la velocidad de calcinación era la siguiente: 
 ( ) ( )
2CO
eq'
CO2CO1
eq
COc P-PSkPy PPSk(r) 22 eCeC =−−=  [3.42] 
donde P es la presión total, y1 es una fracción molar de CO2 constante que 
únicamente depende de la temperatura, y eq'CO2P  = 
eq
CO2
P -Py1 es una presión 
parcial de CO2 ficticia en el equilibrio, menor que la determinada por el 
equilibrio termodinámico. Los propios autores admitían que es difícil 
justificar la utilización de esta presión parcial ficticia, pero encontraron que 
predecía correctamente los resultados obtenidos experimentalmente. 
La expresión [3.42] se ha utilizado junto con el modelo de reacción en la 
partícula correspondiente para ajustar los resultados experimentales obtenidos 
en el presente trabajo. Se encontró que la ecuación [3.42] no es capaz de 
predecir la variación debida a un cambio de la presión total en las curvas 
conversión-tiempo obtenidas experimentalmente a diferentes presiones totales 
con distintas presiones parciales de CO2 y diferentes tamaños de partícula. 
Parece más razonable pensar que la causa del descenso de la velocidad de 
calcinación al aumentar la presión total se deba a una inhibición de la difusión 
de los gases. Otros autores (Yrjas y col., 1996c; Matsukata y col., 1999) 
apuntan hacia esta posibilidad en el caso de otras reacciones sólido-gas. De 
hecho, al aumentar la presión total se produce un descenso en la difusividad 
molecular y, por lo tanto, en la difusividad efectiva del gas en un sistema 
poroso. En la  Figura 3.18 se muestran en líneas discontinuas, a modo de 
98 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 3 
comparación, las predicciones que proporciona el modelo de partícula a 
diferentes presiones totales y con la cinética obtenida a presión atmosférica. 
Puede observarse que al aumentar la presión total, el modelo predice un 
descenso en la velocidad de calcinación, pero no es tan acusado como el 
obtenido experimentalmente. 
Si el descenso en la velocidad de calcinación al aumentar la presión total se 
debe ciertamente a una inhibición de la difusión de los gases, la difusividad 
efectiva debería disminuir en mayor medida al aumentar la presión total. Por 
ello, se propone que la difusividad efectiva disminuye con la presión total 
según la siguiente ecuación: 
 m
2
pCOg,
m
CO1,eP
COeP, P
εD
P
D
D 22
2
== =  [3.43] 
El parámetro m se obtuvo ajustando, a los resultados experimentales 
obtenidos a diferentes presiones totales, los resultados teóricos obtenidos con 
el modelo correspondiente, MGTV o MND, y con los parámetros cinéticos 
obtenidos a presión atmosférica. Sorprendentemente, el mejor ajuste se 
obtuvo con el mismo valor de m=0.6 para todos los sorbentes cálcicos. Las 
curvas conversión-tiempo obtenidas de esta forma se muestran en la  Figura 
3.18 como líneas continuas, encontrándose un buen ajuste con los resultados 
experimentales en todos los casos. 
También se ha estudiado el efecto de las distintas variables de operación a 
presiones superiores a la atmosférica. En la  Figura 3.20 se muestra el efecto 
de la presión parcial de CO2 en la velocidad de calcinación a 1.0 MPa de 
presión total. Al igual que ocurría a presión atmosférica se observa un fuerte 
descenso en la velocidad de calcinación al aumentar la presión parcial de 
CO2. 
En la  Figura 3.21 se muestran los resultados obtenidos a diferentes 
temperaturas, apreciándose un aumento de la velocidad de calcinación al 
aumentar la temperatura de reacción. 
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Figura 3.20 Efecto de la presión parcial de CO2 en la conversión de calcinación de los 
tres sorbentes cálcicos. Presión total: 1.0 MPa, T = 850 ºC, dp = 0.8-1 mm. 
Símbolos: datos experimentales; línea continua: predicciones del modelo. 
Figura 3.21 Efecto de la temperatura en la conversión de calcinación de los tres 
sorbentes cálcicos. Presión total: 1.0 MPa, 0% CO2, dp = 0.8-1 mm. 
Símbolos: datos experimentales; línea continua: predicciones del modelo. 
Figura 3.22 Efecto del tamaño de partícula en la conversión de calcinación de los tres 
sorbentes cálcicos. Presión total: 1.0 MPa, 0% CO2, T = 850 ºC. 
Símbolos: datos experimentales; línea continua: predicciones del modelo. 
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Por último, el efecto del tamaño de partícula se muestra en la  Figura 3.22. Se 
produce un descenso de la velocidad de calcinación al aumentar el tamaño de 
partícula, debido al aumento en la resistencia a la difusión interna. 
En estas figuras ( Figura 3.18 a  Figura 3.22), junto con los resultados 
experimentales se muestran las predicciones del modelo obtenidas utilizando 
el modelo de partícula correspondiente con m=0.6 en la ecuación [3.43]. En 
todos los casos se encuentra un buen ajuste entre las curvas conversión-
tiempo predichas teóricamente y las obtenidas experimentalmente. 
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4. SULFURACIÓN DE CALCINADOS 
4.1 INTRODUCCIÓN 
En ciertos procesos de gasificación, las condiciones en las que se realiza la 
desulfuración de los gases son tales que calcina el CaCO3 presente en los 
sorbentes cálcicos, generando una estructura de CaO altamente porosa en la 
partícula sólida. Por ejemplo, en un gasificador tipo PRENFLO, con oxígeno 
como agente gasificante, se producen unos gases con una presión parcial de 
CO2 comprendida entre 0.75 y 1 atm, lo que hace que los sorbentes cálcicos 
calcinen a temperaturas superiores a 875-895 ºC. La temperatura típica a la 
que se obtienen los gases en este tipo de gasificadores es de unos 1100 ºC. 
Cuando la sulfuración se produce con caliza o dolomita calcinada se pueden 
conseguir conversiones totales del sólido, ya que el volumen molar del 
producto CaS (27.6 cm3/mol) es menor que el del CaCO3 inicial (36.9 
cm3/mol) y la partícula no varía de tamaño, según Fenouil y col. (1994). 
Durante la calcinación, el óxido de calcio puede sinterizar en mayor o menor 
grado dependiendo de la temperatura y del tiempo de exposición, aunque su 
efecto sobre la sulfuración es pequeño según Fenouil (1995) y si lo hace sólo 
influye en las primeras etapas, cuando la superficie específica es alta (Fenouil 
y Lynn, 1995b). 
En este Capítulo se estudia la sulfuración de sorbentes calcáreos calcinados 
determinándose la cinética de la reacción a diferentes presiones totales y se 
analiza cual es el mecanismo que controla la reacción de sulfuración de 
calizas o dolomitas totalmente calcinadas. 
Con respecto al proceso de la sulfuración no existe hasta el momento un 
consenso entre distintos autores. Así, Borgwardt y col. (1984) y Fenouil y 
Lynn (1995b, c) encontraron que la reacción estaba controlada por la difusión 
de H2S en la capa de producto. Heesink y Van Swaaij (1995) concluyeron que 
la sulfuración estaba controlada por la reacción química superficial. Abbasian 
y col. (1990) sugirieron que la reacción tenía un control mixto por la reacción 
química superficial y la difusión interna. Allen y Hayhurst (1990) propusieron 
un mecanismo, con presencia de un producto intermedio, aplicando un 
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modelo de Langmuir-Hinshelwood en el que la etapa controlante es la 
reacción química superficial. Finalmente, Nguyen y Watkinson (1993) 
encontraron que la reacción química superficial era la controlante en las 
primeras etapas de la reacción y que la difusión a través de la capa de 
producto empezaba a tomar importancia posteriormente. 
Tampoco hay acuerdo en la magnitud de los parámetros cinéticos tales como 
energía de activación y orden de reacción. En la bibliografía se encuentran 
valores para la energía de activación comprendidos entre 22 kJ/mol 
(Westmoreland y col., 1977) y 160 kJ/mol (Heesink y Van Swaaij, 1995) y 
órdenes de reacción entre 0.5 (Heesink y Van Swaaij, 1995) y 1 (Westmoreland 
y col., 1977; Abbasian y col., 1990; Lin y col., 1995). Obtener valores fiables 
de estos parámetros también será objeto de estudio en este Capítulo. 
La mayoría de los trabajos previos en los que se ha investigado la cinética de 
la sulfuración de compuestos calcáreos se han realizado con unos intervalos 
muy estrechos de tamaño de partículas. Por ello, en este trabajo se estudiará el 
efecto que tiene el tamaño de las partículas sobre la cinética de la reacción de 
sulfuración de calcinados. 
Por otro lado, los procesos avanzados de gasificación trabajan a presiones 
medias, entre 1 y 3 MPa, por lo que se debe producir la desulfuración de los 
gases a estas presiones. Solamente unos pocos autores han estudiado el efecto 
de la presión total en la velocidad de la reacción de sulfuración de sorbentes 
cálcicos. Yrjas y col. (1996a y b) estudiaron la sulfuración de partículas de 
dolomita totalmente calcinadas (125-180 µm) a 950 ºC y 2 MPa y observaron 
que la captura de H2S era rápida y se obtenían elevadas conversiones del 
sorbente. Matsukata y col. (1999) observaron que manteniendo constante la 
presión parcial de H2S, la velocidad de sulfuración disminuía al aumentar la 
presión total, es decir, la presión total tenía un efecto negativo sobre la 
velocidad de sulfuración. 
4.2 EXPERIMENTAL 
Se ha analizado la sulfuración de tres sorbentes cálcicos: caliza “Blanca”, caliza 
“Mequinenza” y dolomita “Sierra de Arcos”. Las propiedades de estos 
sorbentes se han mostrado en el Capítulo 2. La experimentación se ha realizado 
con distintos cortes de tamaño de partícula: +0.25-0.4, +0.4-0.63, +0.8-1, 
Capítulo 4 Sulfuración de calcinados 105 
+1.25-1.6 y +1.6-2 mm. Los experimentos se han realizado en tres sistemas 
diferentes, descritos en el Capítulo 2: el primero es la termobalanza Setaram 
TGC-85, donde se ha llevado a cabo la experimentación a presión atmosférica 
y temperaturas entre 450 y 700 ºC; el segundo es la termobalanza a presión 
Cahn TG-2151, utilizada para obtener la velocidad de sulfuración a 0.5 y 1.0 
MPa, y a temperaturas entre 450 y 700 ºC; y el tercero es el reactor diferencial, 
con el que se han realizado los experimentos entre 800 y 900 ºC, debido a que a 
temperaturas superiores a 700 ºC la reacción de sulfuración llevada a cabo en 
las termobalanzas se encuentra controlada por la transferencia externa de 
materia, cuestión que se evita en el reactor diferencial al trabajar a mayores 
velocidades del gas. 
A continuación, se realiza una descripción del método de operación utilizado 
en cada sistema experimental. Los resultados obtenidos se mostrarán 
posteriormente a lo largo del Capítulo, junto con las predicciones del modelo 
de reacción desarrollado. 
4.2.1 Termobalanza Setaram TGC-85 
Todos los experimentos se realizaron en dos 
etapas consecutivas. Primero se calcinaron los 
sorbentes y seguidamente se sulfuraron. A 
continuación se describe con mayor detalle cada 
una de estas etapas. 
4.2.1.1 Calcinación 
La calcinación es un proceso por el que se 
forma un sólido poroso con elevada superficie 
específica. La superficie específica del CaO y 
CaO·MgO formada durante la calcinación de la 
caliza y la dolomita respectivamente depende de 
las condiciones de calcinación (Borgwardt y 
col., 1984; Borgwardt, 1985). Sin enbargo, 
aunque se obtengan diferencias en la estructura 
del sólido calcinado en distintas condiciones, su efecto sobre la sulfuración es 
pequeño, según Fenouil (1995). Estas diferencias sólo son importantes en una 
Figura 4.1 Setaram TGC-85 
Microbalanza
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escala de tiempos menor de 1 segundo (Silcox y col., 1989) y sólo se hacen 
patentes con partículas pequeñas (dp<90 µm) y en condiciones de inyección 
en caldera o en lecho arrastrado. 
En todos los casos se va a realizar la calcinación previa a la sulfuración de la 
misma forma que la realizada para obtener las propiedades de los sorbentes 
calcinados y que fueron las siguientes: (1) calentamiento instantáneo de la 
muestra sólida hasta la temperatura de calcinación, que era de 900 °C, 
realizado mediante una rápida introducción de la cestilla con muestra en el 
tubo de reacción; (2) calcinación en atmósfera de N2; y (3) la muestra se 
mantenía en las condiciones de calcinación durante 5 minutos. Se observó en 
todos los casos que este tiempo era suficiente para la calcinación completa de 
la muestra, comprobando que el peso se mantenía constante tras la misma. 
Discurridos los 5 minutos se situaba la muestra a la temperatura de 
sulfuración. 
4.2.1.2 Sulfuración 
La sulfuración se realizó con las dos calizas y la dolomita totalmente 
calcinadas, a presión atmosférica y a temperaturas entre 450 y 800 °C. El gas 
de reacción para la sulfuración tenía la siguiente composición: 1% H2S, 5% 
H2 y el resto N2. Además, para estudiar la influencia de la concentración de 
H2S en la velocidad de reacción se realizaron también algunos experimentos 
con distintas presiones parciales de H2S, que fueron: 0.5, 1, 1.5 y 2% en 
volumen. El H2 se introdujo para prevenir la disociación del H2S a azufre 
elemental. La sulfuración se llevó a cabo hasta conversión completa a altas 
temperaturas o durante 90 minutos a bajas temperaturas. Las curvas 
conversión-tiempo se obtuvieron a partir de las correspondientes curvas de 
variación de peso con el tiempo. 
4.2.2 Termobalanza Cahn TG-2151 
En la termobalanza Cahn TG-2151 se han realizado los experimentos de 
sulfuración para obtener curvas conversión-tiempo a presiones superiores a la 
atmosférica. En este sistema se ha obtenido la cinética de sulfuración a 
presión únicamente de la dolomita. El procedimiento que se ha seguido es 
similar al utilizado en la termobalanza atmosférica Setaram TGC-85, pero con 
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algunas modificaciones debidas a la previa presurización del sistema. De este 
modo, unos 15 mg de muestra se colocan en el interior de la cestilla de 
platino. Una vez queda suspendida la muestra en el interior del tubo reactor se 
procede al cierre del reactor y se presuriza el sistema con CO2 hasta la presión 
de trabajo. Posteriormente se calienta el horno a 900 ºC con una rampa de 20 
ºC min-1 en atmósfera de CO2 para evitar la 
calcinación del CaCO3 durante el calentamiento. 
Durante este período calcina el MgCO3 presente  
en el sorbente, obteniéndose al final del 
período de calentamiento la dolomita 
semicalcinada. Una vez se han alcanzado los 
900 ºC se cambia el flujo de gas de CO2 a N2, 
aumentando el caudal a 83.3 cm3 s-1 (C.N.). La 
temperatura se mantiene a 900 ºC durante 5 
minutos, tiempo suficiente para completar la 
calcinación de las partículas de dolomita. 
Transcurrido este tiempo, se baja la 
temperatura del reactor hasta la de sulfuración. 
Los gases de reacción utilizados para la 
sulfuración se componen de un 0.5% H2S, 5% 
H2 y el resto N2 con un caudal total de 83.3 
cm3 s-1 (C.N.), que corresponde a una 
velocidad lineal del gas de 4 cm s-1 a 700 ºC y 1 MPa. Cuando todo el 
sistema (temperatura, presión y medida del peso de la muestra) 
permanezca estable, se introducen los gases de reacción y comienza la 
sulfuración del sorbente. A partir de la evolución del peso de muestra con 
el tiempo se obtienen las curvas conversión vs. tiempo. 
4.2.3 Reactor diferencial 
En el reactor diferencial descrito en el Capítulo 2 se han llevado a cabo 
experimentos de sulfuración de los tres sorbentes calcinados (caliza “Blanca”, 
caliza “Mequinenza” y dolomita “Sierra de Arcos”) a diferentes temperaturas 
(800, 850 y 900 ºC) y presiones totales (0.1, 0.5 y 1.0 MPa). La mezcla de 
gases de reacción se compone de 0.5% H2S, 5% H2, 5% H2O y el resto N2. El 
Figura 4.2 TG Cahn-2151 
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caudal utilizado fue de 222 cm3 s-1 (C.N.), que 
corresponde a una velocidad del gas en el 
reactor de 16.7 cm s-1 a 900 ºC y 1.0 MPa. 
El procedimiento experimental comprende la 
calcinación previa del sorbente durante 5 
minutos en un lecho fluidizado de arena a 900 
ºC y en atmósfera de N2. El sorbente se 
introduce en el lecho fluidizado en una cesta de 
malla completamente cerrada. Posteriormente, 
se procede a pesar la muestra y se introduce en 
el depósito localizado en la parte superior del 
reactor diferencial, presurizándolo con N2 a la 
misma presión del reactor. La muestra calcinada 
se tiene en atmósfera de N2 para evitar la 
reacción del CaO con la humedad ambiental. 
Previamente, el reactor se ha estabilizado a las condiciones de presión y 
temperatura determinadas para el experimento de sulfuración. Se introduce la 
mezcla de gases reactivos y se comienza el análisis semicontinuo en el 
cromatógrafo de gases de la concentración de H2S en los gases que salen del 
reactor. Con el sistema totalmente estable, se introduce la muestra de sorbente 
abriendo la válvula que comunica el reactor con el depósito presurizado, 
cayendo el sorbente a la zona de reacción por gravedad. A partir de este 
momento empieza a contar el tiempo de reacción. Se registra la concentración 
de H2S en los gases de salida del reactor durante el tiempo que dura el 
experimento. Con los valores de concentración obtenidos se puede calcular la 
evolución de la conversión del sólido con el tiempo según el método expuesto 
en el Capítulo 2. 
4.3 MODELO DE LA REACCIÓN DE SULFURACIÓN EN LA 
PARTÍCULA 
La reacción de sulfuración de compuestos calcáreos es un caso concreto 
dentro de las reacciones sólido-gas no catalíticas en la cual existe un cambio 
en la estructura del sólido al ir produciéndose la reacción. Inicialmente, la 
calcinación de las calizas o la dolomita conduce a la formación en las 
Figura 4.3 Reactor diferencial
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partículas de una estructura porosa con altos valores de porosidad y superficie 
específica. En la sulfuración, dependiendo de las condiciones de operación 
(temperatura, tamaño de partícula, etc.), pueden tener una mayor influencia 
unas u otras resistencias en la velocidad de reacción. Así, entre las principales 
resistencias que pueden controlar la velocidad de la reacción de sulfuración, 
se pueden distinguir las siguientes: (1) la difusión externa; (2) la difusión de 
H2S en los poros; (3) la difusión en estado sólido de H2S a través de la capa 
de producto; y (4) la reacción química superficial. La influencia de las 
distintas resistencias puede cambiar al variar las condiciones de operación e 
incluso durante el transcurso de la reacción. Sin embargo, en la bibliografía se 
encuentra que el modelado de la reacción de sulfuración de sorbentes cálcicos 
se realiza suponiendo que la velocidad de reacción está controlada 
únicamente por una resistencia (reacción química superficial o difusión a 
través de la capa de producto) en todas las condiciones de operación 
(Borgwardt y col., 1984; Fenouil y Lynn, 1995b; Heesink y Van Swaaij, 
1995) y durante todo el transcurso de la reacción. 
No obstante, es necesario determinar el modelo de reacción en la partícula, 
bien sea de núcleo decreciente, de reacción uniforme en toda la partícula o un 
caso intermedio entre los dos anteriores. El modelo de reacción en la partícula 
se seleccionó tras el análisis estructural de algunas muestras de la caliza 
"Blanca" y de la dolomita “Sierra de Arcos” parcialmente sulfuradas. Estas 
muestras se seccionaron por el centro y se analizaron con un microscopio 
electrónico de barrido usando rayos X de energía dispersa (SEM-EDX), 
obteniéndose los perfiles de concentración de azufre en la sección de la 
partícula. 
Los resultados obtenidos se presentan en la  Figura 4.4, donde se muestra la 
variación de la relación molar S/Ca con la posición en las partículas para las 
partículas de la caliza “Blanca” y dolomita parcialmente reaccionadas. 
Se puede observar que a bajas temperaturas (450 °C) la fracción convertida 
de CaO a CaS es prácticamente uniforme a lo largo de todo el diámetro de la 
partícula en ambos sorbentes. Por el contrario, a alta temperatura (700 °C) se 
tiene un perfil muy acusado en la fracción convertida de CaO, con una 
conversión prácticamente nula en las partes internas de las partículas y con 
máximos en las zonas más externas. Es decir, mientras que la reacción en la 
110 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 4 
partícula a bajas temperaturas se desarrolla mediante un modelo homogéneo 
de reacción, la sulfuración a altas temperaturas se aproxima al modelo de 
núcleo decreciente. 
Figura 4.4 Conversión fraccional a lo largo del diámetro de las partículas. Estudio 
realizado con SEM-EDX. P=0.1 MPa, 1% H2S. dp= +0.8-1 mm. 
Además, se observaron importantes diferencias entre la caliza y la dolomita. 
Así, la penetración del H2S en las partículas es mayor en la dolomita que en la 
caliza "Blanca". Esto es debido a la propia estructura porosa de cada tipo de 
sorbente calcinado. Como se muestra en la  Figura 4.5, la caliza "Blanca" tiene 
una distribución de poros unimodal con mesoporos de 50 nm, lo que dificulta 
la difusión en los poros, mientras que la dolomita tiene una distribución de 
poros más amplia, con poros de mayor tamaño en su estructura, lo que facilita 
la difusión en los poros. 
Para explicar estos resultados experimentales se pueden utilizar varios 
modelos de reacción. Inicialmente se van a analizar dos modelos típicos 
(modelo de núcleo decreciente y de grano con conversión uniforme) con 
control de la reacción por una única resistencia (la reacción química o la 
difusión en la capa de producto). 
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Figura 4.5 Distribución del tamaño de los poros de los sorbentes calcinados. 
4.3.1 Modelo de núcleo decreciente (MND) y modelo de grano con 
conversión uniforme en la partícula (MGCU) 
Cuando la reacción transcurre según el modelo de núcleo decreciente en la 
partícula, se forma una capa porosa de producto (CaS) por la que difunde el 
H2S y que rodea a un núcleo de CaO sin reaccionar. La reacción puede 
encontrarse controlada por la difusión a través de la capa de producto de la 
partícula o por la reacción química en la superficie del núcleo sin reaccionar. 
En estos casos, la velocidad de reacción depende del tamaño de las partículas. 
En la  Figura 4.6 se muestra una representación de los perfiles internos de 
concentración y conversión en el interior de la partícula, según el MND y en 
función de si controla la difusión a través de la capa de producto o la reacción 
química. 
En el primer caso, la ecuación que muestra la evolución de la conversión con 
el tiempo para partículas esféricas es la siguiente (Levenspiel, 1990): 
 ( ) ( )[ ]SC32SC
SHSHe,CaOm,
2
0 X12X131
CD6V
Rt
22
−+−−=  [4.1] 
En el segundo caso, en el que la reacción se encuentra controlada por la 
reacción química, la relación entre la conversión y el tiempo viene expresada 
por la siguiente ecuación (Levenspiel, 1990): 
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Figura 4.6 Representación de una partícula reaccionante según el MND. 
En el lado opuesto se encuentra la situación en la que la reacción transcurre 
uniformemente por toda la partícula, según un modelo de conversión 
uniforme. En este caso, como se ha mostrado en el Capítulo 3, la estructura de 
las partículas calcinadas es granular y la representación de la partícula 
mediante un modelo de grano será la más adecuada. El reactante gaseoso 
(H2S) debe difundir hacia el interior de la partícula para que reaccione con los 
granos de CaO. Cada uno de los granos reacciona según el MND, formándose 
una capa de CaS alrededor de un núcleo de CaO. A medida que aumenta la 
conversión, el tamaño del grano aumenta, debido a que el volumen molar del 
CaS es mayor que el del CaO. En la  Figura 4.7 se muestra una representación 
del modelo de grano con conversión uniforme en la partícula, según controle 
la reacción química superficial o la difusión a través de la capa de producto. 
Para obtener los parámetros cinéticos puede utilizarse el modelo de grano 
presentado por Szekely y col. (1976), en el que se tienen en cuenta las 
resistencias de la reacción química superficial o de la difusión a través de la 
capa de producto del grano individualmente como etapas controlantes del 
proceso. 
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Control de la difusión a 
través de la capa de producto
Control de la reacción 
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CH2S(R0)
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Figura 4.7 Representación de una partícula reaccionante según el MGCU. 
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Cuando la reacción de sulfuración se encuentra controlada por la difusión del 
H2S en la capa de producto la expresión teórica que rige el avance de la reacción 
con el tiempo para granos esféricos es la siguiente (Szekely y col., 1976): 
( ) ( )( )( )( )   −−−+−−−−= 1X1111X11CD2V rt 32SC32SCSHSCCaOm,
2
CaO0,
2
SCSC
SC
ZZ
Z
 [4.3] 
siendo el parámetro cinético a determinar el coeficiente de difusión a través 
de la capa de producto, DSC. El parámetro ZSC tiene en cuenta la diferencia 
entre el volumen molar del CaO y del CaS y se define: 
Para la caliza: 
CaOm,
CaSm,
SC V
V
Z =  [4.4] 
Para la dolomita: 
CaO·MgOm,
CaS·MgOm,
SC V
V
Z =  [4.5] 
ya que debido a ello, el tamaño global del grano aumenta al aumentar su 
conversión de sulfuración. 
Por último, si la reacción se encuentra controlada únicamente por la reacción 
química superficial, la ecuación que describe el avance de la reacción es la 
siguiente (Szekely y col., 1976): 
 ( )[ ]31SC
SHSCCaOm,
CaO0, X11
CkV
r
t
2
−−=  [4.6] 
siendo en este caso la constante cinética de la reacción, kSC, el parámetro a 
determinar. 
En las ecuaciones [4.3] y [4.6], r0 es el radio inicial de los granos que 
constituyen las partículas de sólido (modelo de grano), y su valor no depende 
del tamaño de partícula. 
A partir de los resultados mostrados en la  Figura 4.4 puede concluirse que a 
bajas temperaturas (450 ºC) el modelo de reacción en la partícula será el de 
conversión uniforme tanto para la caliza “Blanca” como para la dolomita. Sin 
embargo, a altas temperaturas (700 ºC) la situación difiere según el sorbente 
de que se trate. De este modo, mientras que en el caso de la caliza “Blanca” el 
modelo de reacción se asemeja al MND, en el caso de la dolomita no se tiene 
un MND puro, sino más bien una situación intermedia entre el MND y el 
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MGCU. Por lo tanto, estos modelos con una resistencia pueden aplicarse a 
situaciones determinadas y no son válidos para todo el intervalo de 
temperaturas que se va a estudiar. Incluso en el caso de la dolomita a 700 ºC 
no es válido ninguno de los modelos teóricos con un único control de la 
reacción. Por lo tanto, será necesario utilizar un modelo complejo que incluya 
todas las resistencias posibles, como es el modelo de grano general. 
Aunque Borgwardt y col. (1984) y Fenouil y Lynn (1995b) concluyeron que 
la reacción de sulfuración estaba controlada por la difusión a través de la capa 
de producto y Heesink y Van Swaaij (1995) concluyeron que la reacción 
estaba controlada por la reacción química superficial, hay que tener en cuenta 
que estos autores trabajaron con un único corte de tamaño de partícula y en 
un estrecho intervalo de temperatura. Por lo tanto, sus conclusiones no 
pueden extrapolarse a otras temperaturas u otros tamaños de partícula. 
4.3.2 Modelo de grano de tamaño variable (MGTV) 
Debido al complejo comportamiento de los sorbentes en la reacción de 
sulfuración se ha utilizado el modelo de grano de tamaño variable desarro-
llado por Georgakis y col. (1979) para realizar el modelado cinético de la 
reacción de sulfuración. Este modelo tiene en cuenta los cambios de densidad 
ocurridos durante la reacción. A partir de este modelo se determinarán los 
parámetros cinéticos de la reacción de sulfuración y se comprobará si es 
capaz de predecir los resultados experimentales durante un intervalo de 
tiempo suficientemente largo y sobre un amplio intervalo de tamaños de 
partícula (0.4-2.0 mm) y temperaturas (450-900 °C). Este modelo supone que 
la partícula está constituida por numerosos granos esféricos no porosos, todos 
con el mismo radio inicial, r0. A medida que la reacción tiene lugar, el tamaño 
de los granos va aumentando, r1, ya que el volumen molar del CaS es mayor 
que el del CaO, mientras que el tamaño del núcleo sin reaccionar, r2, decrece 
tal como se muestra en la  Figura 4.8. 
En este modelo, el gas reaccionante (H2S) difunde a través del sistema poroso 
de la partícula hasta la superficie del grano y a través de la capa de producto, 
CaS, hasta alcanzar la superficie de reacción, CaO. Probablemente, esta capa 
de producto no es porosa y la difusión deberá realizarse en estado sólido hasta 
la superficie del núcleo sin reaccionar. El hecho de que la difusión sea en 
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estado sólido o sea a través de una estructura porosa desconocida no afecta a 
las ecuaciones que se proponen en el modelo. 
Figura 4.8 Representación de una partícula reaccionante según el MGTV. 
El cálculo de la velocidad global de reacción en términos de conversión del 
sólido en función del tiempo requiere la solución de las siguientes ecuaciones 
con sus condiciones de contorno (Gayán, 1995; Adánez y col., 1996): (1) una 
ecuación diferencial del balance de materia para la difusión del gas en los 
poros y reacción dentro de la partícula, la cual proporciona el perfil de 
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concentración en la partícula; (2) una ecuación diferencial de balance de 
materia para la difusión del gas a través de la capa de producto, la cual da una 
relación entre la concentración de H2S en los poros y la existente en la 
interfase de reacción; y (3) una ecuación para el desplazamiento de la 
superficie de reacción en el grano, que determina dónde tiene lugar la 
reacción química superficial en cada instante. Además, en la aplicación del 
modelo se supuso lo siguiente: (1) el sólido reaccionante es una partícula 
porosa esférica, cuyo radio externo permanece constante a lo largo de la 
reacción; (2) la partícula se supone formada por pequeños granos esféricos 
uniformes; (3) las partículas sólidas son isotermas; (4) los cambios en la 
estructura del sólido ocurren con la suficiente lentitud como para que la 
hipótesis del estado pseudo-estacionario para el perfil de concentraciones en 
el interior del sólido sea válida; y (5) la reacción química entre el gas y el 
sólido es de primer orden respecto al H2S e irreversible. 
El balance de materia para la difusión en los poros y la reacción del gas 
aplicada en un elemento de volumen diferencial para partículas esféricas, 
suponiendo estado pseudo-estacionario, viene dado por la siguiente ecuación 
diferencial: 
 ( ) 0
 t
C 
r-
R 
C 
RD
R R
1 22
2
H
SC
H2
He,2 ==−



∂
∂
∂
∂
∂
∂ SS
S  [4.7] 
Las condiciones de contorno para esta ecuación, incluyendo el control de la 
transferencia externa de materia en la velocidad global de reacción, son las 
siguientes: 
( )∞−=∂∂− SSSSHS 22222 HextHHg,H e, CCkRCD  a     R = R0 [4.8] 
0
R 
C 
2H =∂
∂ S  a     R = 0 [4.9] 
La velocidad de reacción por unidad de volumen de partícula es proporcional 
a la concentración del gas en la interfase de la reacción. Debido a la 
resistencia difusional a través de la capa de producto, la concentración del gas 
en la interfase de reacción no es igual que la existente en los poros de la 
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partícula. Para encontrar la relación entre ambas concentraciones del gas se 
realiza un balance de materia en coordenadas esféricas. De esta manera se 
puede obtener una expresión de la velocidad local de reacción en función de 
la concentración del gas en los poros, y que viene dada por la siguiente 
ecuación: 
  ( ) ( )



 −+
=
1
202
2
02CaO0,HSC
SC
r
r1rr1
rrSCk
r- 2
β
S  [4.10] 
donde 
 
0SCrk
DSC=β  [4.11] 
y la condición inicial es: 
 r0 = r1 = r2      a     t = 0. [4.12] 
De manera similar a la ecuación [3.9] en la calcinación, S0,CaO (m2 m-3) es la 
superficie de CaO reactiva al inicio de la sulfuración, calculándose con la 
siguiente ecuación: 
 CaOv,0rgCaO0, f )ε(1 ρ SS −=  [4.13] 
En este caso, Sg, ρr, ε0 y fv,CaO se refieren a la especie reactiva en la sulfuración 
de calcinados, es decir, CaO en la caliza y CaO·MgO en la dolomita. 
El radio inicial del grano, r0, puede calcularse a partir de las propiedades del 
sorbente calcinado con la siguiente ecuación: 
 
rg
0 ρ S
3r =  [4.14] 
Cuando la reacción tiene lugar, el radio de los granos, r1, y del núcleo sin 
reaccionar de cada uno de ellos, r2, varía con el tiempo y se puede calcular en 
función de la relación de expansión para la reacción de sulfuración, ZSC, con 
las siguientes ecuaciones: 
 



 −+
=
1
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CaOm,HSC2
r
r1rr1
VCk
dt
dr 2
β
S  [4.15] 
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 ( ) 32SC30SC31 r Z1rZr −+=  [4.16] 
ZSC se calcula por medio de la ecuación [4.4] o [4.5] según sea caliza o 
dolomita. 
La difusividad efectiva del H2S, De,H2S, en los poros se calcula de manera 
similar a lo mostrado para el cálculo de De,CO2 en el Capítulo 3 (ecuaciones 
[3.13]-[3.21]: 
 2pHg,He, εDD 22 SS =  [4.17] 
donde 
 ( )( ) )tR,(X 11Z)tR,( 00p SCSC ε−−−ε=ε  [4.18] 
 [ ] 11HK,1 SHm,Hg, 222 DDD −−− += SS  [4.19] 
La difusión Knudsen se calculó usando la siguiente expresión: 
 
S
S
2
2
H
pHK, M
T97rD =  [4.20] 
En este caso el radio de los poros en la partícula, rp, suponiendo poros 
cilíndricos, se calcula mediante la siguiente ecuación: 
 ( )t)(R,1 3 t)(R, r 2S t)(R,  2t)(R,r pp1sole,pp ε−
ε=ε=  [4.21] 
La difusividad molecular del H2S en la mezcla de gases reaccionantes se 
calculó mediante una media ponderada de la difusividad molecular en cada 
uno de los gases (Perry, 1984): 
 
∑
≠=
=
n
SHj1,j j)S,m(H
j
Hm,
2 2
2
D
y
1D S  [4.22] 
donde yj es la fracción molar de un gas j en la mezcla de n gases, y j)S,m(H2D  
es la difusividad molecular del H2S en el gas j, calculada usando la ecuación 
propuesta por Fuller y col. (1966) –ecuación [3.21] para el H2S-. 
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La conversión local en cada posición e instante se calculó con la ecuación: 
 
3
0
2
SC r
t)(R,r-1t)R,(X 


=  [4.23] 
Y la conversión media en toda la partícula en cada instante se calcula por 
integración de la conversión local: 
 
3
0
R
0 SC
2
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R  
3
4
t)dR(R,XR  4
(t)X
0
π
π∫=  [4.24] 
Con este modelo y a partir de los resultados experimentales se va a 
determinar por separado el orden de reacción, la difusividad del reactante a 
través de la capa de producto y la constante cinética de la reacción química 
superficial. 
4.3.2.1 Resolución del MGTV 
El método de resolución del modelo de grano para la reacción de sulfuración 
es similar al que se ha mostrado en el Capítulo 3 para el MGTV para la 
calcinación de los sorbentes. De la misma manera, la partícula se divide en 
rodajas de igual volumen, realizando un balance de materia en cada una de 
ellas en un intervalo de tiempo prefijado. En este caso, el incremento de 
tiempo utilizado es de 1 segundo. De esta forma se calculan simultáneamente 
el perfil de concentración de H2S en el interior de la partícula y la velocidad 
de reacción en cada rodaja, a partir del cual se obtiene la variación de la 
conversión en el incremento de tiempo considerado. Las propiedades de la 
partícula (superficie específica y porosidad) varían con la conversión del 
sorbente, calculándose nuevamente en cada intervalo de tiempo. 
4.3.2.2 Algoritmo de cálculo 
Para la resolución del modelo se ha realizado un programa en lenguaje 
FORTRAN, siendo su estructura similar a la utilizada para la resolución del 
MGTV en la calcinación de los sorbentes. A continuación se muestra el 
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algoritmo de cálculo utilizado para la resolución del modelo y un esquema del 
mismo ( Figura 4.9): 
1. Lectura de datos iniciales: se introducen las condiciones de operación 
(P, T, composición del gas, velocidad de flujo), las características del 
sorbente (ε, Se, parámetros cinéticos) y el incremento de tiempo (∆t). 
2. Se divide la partícula en rodajas de igual volumen y se calculan las 
propiedades iniciales en cada rodaja: conversión, radio de grano, radio 
de poro y difusividad efectiva. 
3. Cálculo del tiempo de sulfuración: ti+1 = ti + ∆t. 
4. Cálculo iterativo de la etapa de sulfuración. 
4.1 Se supone un flujo total de H2S que entra a la partícula. 
4.2 Cálculo del perfil interno de concentración de H2S aplicando el 
balance de materia a cada rodaja de partícula, a la vez que se 
calcula el H2S reaccionado en cada rodaja a partir de la cinética 
de sulfuración. 
4.3 Cálculo del H2S reaccionado en toda la partícula y comparación 
con el H2S supuesto que entra a la partícula. Si la diferencia es 
mayor que un error especificado se itera con un nuevo flujo 
total de H2S que entra a la partícula mediante el método de las 
aproximaciones sucesivas. 
5. Con el perfil de H2S obtenido se calcula el perfil de conversión en el 
interior de la partícula y la conversión global. Si la conversión no es 
completa se calculan en cada rodaja las propiedades de la partícula 
correspondientes al nuevo valor de conversión y se vuelve al cálculo de 
la etapa de sulfuración para el siguiente intervalo de tiempo. 
6. Salida de resultados: los resultados obtenidos son los perfiles de 
concentración de H2S y conversión en el interior de la partícula, y la 
conversión global de la partícula en cada intervalo de tiempo. 
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Figura 4.9 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del modelo de grano 
de tamaño variable en la reacción de sulfuración de sorbentes calcinados. 
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4.4 RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
4.4.1 Experimentos a presión atmosférica 
A presión atmosférica se ha estudiado para cada sorbente cálcico el efecto 
que tiene sobre la velocidad de la reacción de sulfuración la concentración de 
H2S, la temperatura y el tamaño de partícula del sólido. 
4.4.1.1 Efecto de la concentración de H2S 
Para analizar el efecto de la concentración de H2S en la velocidad de reacción 
se realizaron experimentos con distintas presiones parciales de H2S. En la 
 Figura 4.10 se muestran los resultados obtenidos con distintas presiones 
parciales de H2S (0.5, 1, 1.5 y 2% en volumen). Estos experimentos se 
realizaron a dos temperaturas distintas para cada sorbente: 450 y 700 °C y con 
partículas con un tamaño de +0.8-1 mm. Se observa como a medida que 
aumenta la presión parcial de H2S la velocidad de reacción es mayor, tanto a 
baja como a alta temperatura y para todos los sorbentes estudiados. 
La velocidad de la reacción de sulfuración se ha definido como: 
 n SH
'
S
S
2
Pk
dt
dX ⋅=  [4.25] 
En principio, para calcular el orden de reacción se ha utilizado el método de 
las velocidades iniciales usado por Heesink y Van Swaaij (1995) que 
determinan su valor en los primeros instantes de reacción. Por ello, la 
velocidad de reacción se halló como la derivada de la curva conversión-
tiempo en un momento determinado, que se ha tomado cuando la conversión 
es del 10%: 
 n SH
'
S
0.1X
S
2
S
Pk
dt
dX ⋅=
=
 [4.26] 
Por lo tanto, representando 



=0.1X
S
S
dt
dXlog  frente a ( )SH 2Plog ⋅  y ajustando 
los resultados obtenidos a una recta, se obtiene directamente el orden de 
reacción a partir de la pendiente. 
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Figura 4.10 Efecto de la concentración de H2S en la sulfuración de los sorbentes 
calcinados. 0.1 MPa, +0.8-1 mm. H2S: 0.5 %vol.; 1 %vol.; 1.5 %vol.; 2 %vol. 
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En la  Figura 4.11 se muestran los resultados obtenidos para cada sorbente a 
baja temperatura (450 ºC) y a alta temperatura (700 °C), y con tamaños de 
partícula de +0.8-1 mm. Se obtienen órdenes de reacción próximos a la 
unidad en todos los casos con lo que puede tomarse éste igual a 1. 
Figura 4.11 Cálculo del orden aparente de reacción. 0.1 MPa, +0.8-1 mm. 
450 ºC; 700 ºC
4.4.1.2 Efecto de la temperatura 
Se ha estudiado el efecto de la temperatura de reacción en la velocidad de 
sulfuración de los tres sorbentes cálcicos utilizados. A partir de estos 
resultados se obtienen los parámetros cinéticos correspondientes a la reacción 
de sulfuración de los sorbentes calcinados. Los experimentos realizados entre 
450 ºC y 700 ºC se han llevado a cabo en la termobalanza Setaram TGC-85, 
mientras que se ha utilizado el lecho fijo diferencial para los llevados a cabo 
entre 800 ºC y 900 ºC. 
En la  Figura 4.12 se muestran los resultados obtenidos con las caliza 
“Blanca”, la caliza “Mequinenza” y la dolomita “Sierra de Arcos”. Como 
puede observarse en las Figuras 4.12 (b) y (c), en el caso de la caliza 
"Mequinenza" y la dolomita "Sierra de Arcos" existe un aumento de la 
velocidad de reacción al ir aumentando la temperatura en todo el intervalo de 
temperaturas y tamaños de partícula estudiado. 
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Figura 4.12 Efecto de la temperatura sobre la sulfuración de los sorbentes cálcicos 
calcinados. 0.1 MPa; 1%vol. H2S;  450 ºC; 500 ºC; 550 ºC; 600 ºC; 650 ºC;
 700 ºC;  predicciones del MGTV. 
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Sin embargo, con la caliza "Blanca" la velocidad de reacción aumenta al ir 
subiendo la temperatura hasta 550-600°C, pero a partir de esta temperatura la 
velocidad de reacción se mantiene prácticamente constante, como se aprecia 
en la  Figura 4.12 (a). Asimismo, se puede observar también en la  Figura 4.12 
que, al aumentar la temperatura, el aumento de la velocidad de reacción es 
cada vez menor al aumentar el tamaño de partícula. 
En el caso de la caliza “Mequinenza” y la dolomita, la reacción de sulfuración 
realizada en la termobalanza se encontraba controlada por la difusión externa 
a temperaturas superiores a 800 ºC. Por ello, para observar el efecto de la 
temperatura en el intervalo de 800-900 ºC se ha obtenido la velocidad de 
reacción a estas temperaturas a partir de experimentos realizados en el 
sistema del reactor diferencial, el cual permite utilizar una mayor velocidad 
del gas, evitando que la reacción se encuentre controlada por la transferencia 
externa de materia. Estos experimentos se realizaron con una concentración 
de H2S del 0.5% en volumen y las curvas conversión vs. tiempo obtenidas se 
muestran en la  Figura 4.13, junto con los experimentos realizados a 
temperaturas inferiores a 800 ºC en termobalanza. 
Figura 4.13 Efecto de la temperatura en la sulfuración de los sorbentes cálcicos. 0.1 
MPa; +0.8-1 mm; 0.5% H2S;  450 ºC; 700 ºC; 800 ºC; 850 ºC; 900 ºC; 
predicciones del MGTV 
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reacción no varía con la temperatura, se produce una disminución de la 
misma al aumentar la temperatura. Por otro lado, en la caliza “Mequinenza” 
se produce un continuo aumento en la velocidad de reacción al aumentar la 
temperatura, incluso hasta 900 ºC, aunque únicamente se obtiene una 
conversión máxima del 80% con los tiempos utilizados. Por último, en la 
dolomita se produce un aumento en la velocidad de reacción hasta 800 ºC, 
temperatura a partir de la cual se mantiene prácticamente constante la 
velocidad de reacción. Estas diferencias en el comportamiento de cada uno de 
los sorbentes se atribuyen a la diferente estructura del sistema poroso que 
tiene cada uno de ellos y que considera el modelo de reacción propuesto. 
Con el MGTV descrito anteriormente se obtuvieron los parámetros cinéticos 
que mejor ajustaban las curvas conversión-tiempo experimentales obtenidas a 
diferentes temperaturas y tamaños de partícula. Para ello se utilizó el método 
de búsqueda Nelder y Mead (1964) utilizando como criterio de ajuste el 
sumatorio de errores al cuadrado. De esta manera, se observaron buenas 
predicciones a altas temperaturas (>550 °C). Sin embargo, el modelo no era 
capaz de predecir la elevada velocidad de reacción que muestran las 
partículas a bajas temperaturas (<550 °C) en los primeros instantes de 
reacción, hasta una conversión del 10% aproximadamente, a partir de la cual 
la velocidad de reacción sufre un drástico descenso. Este problema ya lo 
describieron Heesink y van Swaaij (1995) usando caliza calcinada y 
Efthimiadis y Sotirchos (1993) trabajando con ZnO. Heesink y Van Swaaij 
supusieron que durante las etapas iniciales, la reacción tiene lugar en toda la 
superficie de CaO. Sin embargo, a medida que la reacción avanza, la 
superficie de CaO se va cubriendo de una capa de producto y como 
consecuencia el H2S sólo reacciona con el CaO que aún no se ha cubierto del 
producto sulfurado. Esto implica que la velocidad de reacción por unidad de 
superficie del núcleo sin reaccionar disminuye una vez que se ha formado la 
capa de producto. Sin embargo, como la rápida disminución de la velocidad 
de reacción se había observado con mucha mayor claridad a bajas 
temperaturas, supusieron que la porosidad del producto depositado aumentaba 
con la temperatura. Efthimiadis y Sotirchos (1993) postularon que la causa de 
la reducción en la velocidad de reacción era la deposición de azufre 
elemental, probablemente por quimisorción, en el interior de las partículas. El 
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azufre depositado impide el avance de la reacción de sulfuración ya que 
tapona los poros o impide que el gas reaccionante alcance la interfase de 
reacción. Esta conclusión la basaron en la observación del color amarillento 
que presentaban las partículas que reaccionaban a temperaturas inferiores de 
400 °C. En el presente trabajo este hecho no pudo ocurrir, ya que se añadió 
H2 en el gas reaccionante para prevenir la descomposición de H2S a azufre 
elemental. Por otro lado, Attar y Dupuis (1979) estudiaron la sulfuración de 
calcita (carbonato de calcio trigonal) y encontraron que la reacción en la 
superficie plana del cristal era la etapa limitante hasta que se formaban 80 
capas de CaS y que posteriormente la reacción estaba limitada por la difusión 
en estado sólido a través de la capa de producto. Fenouil y col. (1994) 
calcularon que 80 capas moleculares corresponden aproximadamente al 10% 
del volumen de un grano de CaCO3 de 1 µm de diámetro. 
Lo encontrado por Attar y Dupuis se ha supuesto también en este trabajo al 
aplicar el MGTV. Así pues, hasta alcanzar en cada grano individual una 
conversión del 10% la reacción se supone controlada por la reacción química 
superficial, y a partir de este momento la reacción en el grano está controlada 
por la difusión a través de la capa de producto y/o por la reacción química 
superficial. El método de Nelder y Mead fue de nuevo usado para obtener los 
valores de la constante cinética química y del coeficiente de difusión a través 
de la capa de producto que mejor ajustaban las curvas conversión-tiempo 
experimentales para cada temperatura. 
Los resultados obtenidos para las constantes cinéticas y los coeficientes de 
difusión para cada temperatura se supuso que seguían una dependencia con la 
temperatura del tipo Arrhenius: 
 kSC = kSc,0 exp{- ESC / (Rg T)}  [4.27] 
 DSC = DSC,0 exp{- ED,SC / (Rg T)}  [4.28] 
En la  Figura 4.14 se representan los logaritmos de las constantes cinéticas y 
de los coeficientes de difusión en función del inverso de la temperatura para 
los dos tipos de caliza y la dolomita así como su ajuste a una línea recta. 
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Figura 4.14 Representación de Arrenhius para la constante cinética y la difusividad en 
la capa de producto. Caliza “Blanca”; Caliza “Mequinenza”; Dolomita. 
En la  Tabla 4.1 se muestran los valores de los factores preexponenciales y de 
las energías de activación obtenidos en cada caso. Los valores de la energía 
de activación varían de 34 a 53 kJ/mol en el caso de la constante cinética y de 
139 a 201 kJ/mol en el caso del coeficiente de difusión en la capa de 
producto. 
Tabla 4.1 Factores preexponenciales y energías de activación de la constante cinética 
y del coeficiente de difusión a través de la capa de producto. 
 Caliza 
“Blanca” 
Caliza 
“Mequinenza” 
Dolomita 
"Sierra de Arcos" 
ESC (kJ mol-1) 34 53 42 
kSC,0 ·103(m s-1) 2.1 30 3.8 
ED,SC (kJ mol-1) 201 139 155 
DSC,0 (m2 s-1) 0.74 3.8·10-5 4.4·10-5 
Anteriormente se han mencionado los valores encontrados en la bibliografía 
para la energía de activación de la reacción de sulfuración de calizas 
calcinadas. No existe un consenso entre distintos autores, existiendo valores 
que van desde 22 kJ/mol hasta 160 kJ/mol. De los resultados obtenidos en 
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este trabajo se puede sugerir que los valores más bajos encontrados en la 
bibliografía se habrían obtenido en condiciones en las cuales la reacción de 
sulfuración estaba controlada por la reacción química superficial. Por el 
contrario, los valores más altos se habrían obtenido en condiciones en las que 
la reacción estaba controlada por la difusión del H2S a través de la capa de 
producto. 
En las Figuras 4.12 y 4.13 se muestran las comparaciones entre las curvas 
conversión-tiempo experimentales y las obtenidas teóricamente aplicando el 
MGTV con los parámetros cinéticos obtenidos en este trabajo. Se observa que 
la concordancia entre los valores predichos por el modelo y los obtenidos 
experimentalmente es muy buena para todos los sorbentes utilizados, en todo 
el intervalo de temperatura (450-900 ºC) y para todos los tamaños de partícula 
(+0.4-0.63 mm, +0.8-1 mm, +1.25-1.6 mm). 
Asimismo, en la  Figura 4.10 se muestran las curvas conversión tiempo 
predichas por el MGTV con diferentes concentraciones de H2S junto con los 
resultados experimentales. Se observa una buena concordancia entre ambos 
datos, por lo que el MGTV con un orden de reacción igual a 1 describe 
adecuadamente el efecto de la concentración de H2S en la reacción de 
sulfuración de los sorbentes calcinados. 
4.4.1.3 Efecto del tamaño de partícula 
La influencia del tamaño de partícula de las dos calizas y la dolomita sobre la 
variación de la conversión con el tiempo se muestra en las Figuras 4.15, 4.16 
y 4.17. En estas figuras se muestran los resultados obtenidos entre 450 ºC y 
700 ºC en la termobalanza TGC-85, sin que exista influencia de la 
transferencia externa de materia. Como se puede apreciar, la velocidad de 
reacción no depende del tamaño de partícula a bajas temperaturas (<500 °C 
para la caliza "Blanca" y <550 °C para la caliza "Mequinenza" y la dolomita). 
Sin embargo, a temperaturas más altas la velocidad de reacción aumenta al 
disminuir el tamaño de las partículas. La diferencia de comportamiento a altas 
y bajas temperaturas puede deberse a un cambio en la importancia relativa 
entre las resistencias que controlan la velocidad global de reacción. 
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Figura 4.15 Efecto de dp sobre la variación de la conversión con el tiempo a distintas 
temperaturas en la sulfuración de la caliza “Blanca”. 0.1 MPa, 1%vol H2S. 
 +0.4-0.63 mm; +0.8-1.0 mm; +1.25-1.6 mm; predicciones del MGTV. 
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Figura 4.16 Efecto de dp sobre la variación conversión con el tiempo a distintas 
temperaturas en la sulfuración de la caliza “Mequinenza”. 0.1 MPa, 1%vol H2S. 
 +0.4-0.63 mm; +0.8-1.0 mm; +1.25-1.6 mm; predicciones del MGTV. 
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Figura 4.17 Efecto de dp sobre la variación de la conversión con el tiempo a distintas 
temperaturas en la sulfuración de la dolomita “Sierra de Arcos”. 0.1 MPa, 1% H2S. 
 +0.4-0.63 mm; +0.8-1.0 mm; +1.25-1.6 mm; predicciones del MGTV. 
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Igualmente, se ha observado el efecto del tamaño de partícula en la 
sulfuración a una temperatura mayor (850 ºC) en el reactor diferencial y con 
una concentración de H2S de 0.5% en volumen. Los resultados obtenidos se 
muestran en la  Figura 4.18. Se observa, como cabía esperar, que a 850 ºC la 
velocidad de reacción disminuye al aumentar el tamaño de partícula. 
Figura 4.18 Efecto del tamaño de la partícula sobre la variación de la conversión con 
el tiempo a 850 ºC. 0.1 MPa, 0.5% H2S.  predicciones del MGTV. 
 +0.4-0.63 mm; +0.8-1.0 mm; +1.25-1.6 mm; +1.6-2.0 mm. 
Junto con los resultados obtenidos experimentalmente, en las Figuras 4.15, 
4.16, 4.17 y 4.18 se muestran los resultados teóricos derivados del MGTV 
con los parámetros cinéticos obtenidos para cada uno de los sorbentes. Se 
aprecia que el modelo es capaz de predecir adecuadamente la variación de la 
velocidad de sulfuración con el tamaño de partícula para los tres sorbentes y 
en todo el intervalo de temperaturas utilizado. 
4.4.1.4 Influencia de las diferentes resistencias en la sulfuración 
Como se ha mostrado anteriormente, la resistencia relativa debida a la difusión 
del H2S a través de los poros aumenta al aumentar el tamaño de partícula y la 
temperatura de reacción. De esta forma, a bajas temperaturas y con el tamaño de 
partícula lo suficientemente pequeño, se produce la reacción de sulfuración 
uniformemente en el sólido, mientras que a altas temperaturas y/o tamaños de 
partícula lo suficientemente grandes, el comportamiento se parece al predicho 
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
1.0
0 10 20 30 40 50 60
tiempo (min)
C
on
ve
rs
ió
n
Caliza “Blanca” 
5 10 15 20 
tiempo (min)
Caliza “Mequinenza” 
5 10 15 20
tiempo (min)
Dolomita 
136 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 4 
por un modelo de núcleo decreciente, existiendo un intervalo de temperaturas y 
tamaños de partícula en el que la reacción seguirá un modelo mixto entre ambos. 
Figura 4.19 Conversión fraccional a lo largo del diámetro de las partículas. 0.1 MPa, 
1% H2S, +0.8-1 mm. Símbolos: estudio realizado con SEM-EDX. Líneas continuas: 
predicciones del MGTV. 
El MGTV tiene en cuenta la resistencia a la difusión de H2S en el sistema poroso 
de las partículas, junto con la difusión en la capa de producto y la reacción 
química y es capaz de predecir adecuadamente la variación de la velocidad de 
reacción con la temperatura y el tamaño de partícula. Además, el modelo 
proporciona la evolución de los perfiles internos de concentración de H2S y de 
conversión con el tiempo. En la  Figura 4.19 se muestra una comparación entre 
los perfiles de la distribución de azufre medidos en las partículas parcialmente 
sulfuradas y los predichos por el modelo en la caliza "Blanca" y en la dolomita 
"Sierra de Arcos". En estas figuras se observa una buena concordancia entre los 
perfiles teóricos y experimentales, lo cual indica que el MGTV, junto con los 
parámetros cinéticos obtenidos en el presente trabajo, puede ser usado para 
predecir las conversiones de las partículas de sorbentes calcáreos calcinados en 
un amplio intervalo de condiciones de operación y tamaño de partículas. 
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Como se observa en la  Figura 4.19, la caliza “Blanca” tiene un perfil de 
conversión más acusado que el de la dolomita. Esto indica que en la caliza 
“Blanca” existe un mayor control de la velocidad de sulfuración por la 
difusión del gas en los poros de las partículas. Esto es debido a que, como se 
ha mostrado en la  Figura 4.5, las partículas calcinadas de la caliza "Blanca” 
se caracterizan por tener una distribución de poros unimodal y mesoporosa, 
mientras que las partículas de dolomita totalmente calcinadas tienen una 
distribución bimodal con una importante fracción de poros de mayor tamaño. 
Estas características hacen que la difusión del gas en el sistema poroso se 
encuentre más dificultada en el caso de la caliza “Blanca” que en la dolomita 
“Sierra de Arcos”. 
Por otro lado, la caliza "Mequinenza" calcinada tiene una distribución 
continua de poros que abarca un amplio intervalo de tamaños, lo que facilita 
una mejor entrada del H2S al interior de las partículas. Este hecho explica que 
se obtenga un comportamiento muy similar al de la dolomita. 
La importancia relativa de la resistencia a la difusión en los poros se encuentra 
influenciada por la temperatura de reacción. A bajas temperaturas (<550 ºC) 
esta resistencia tiene poca importancia, lo que hace que existan perfiles planos 
de conversión ( Figura 4.19) en el interior de las partículas y que el tamaño de 
partícula no afecte a las curvas conversión-tiempo obtenidas (Figuras 4.15-
4.17). Sin embargo, a temperaturas más altas, la importancia relativa de la 
difusión interna aumenta. A estas temperaturas aparecen perfiles internos de 
conversión ( Figura 4.19) y la sulfuración se hace más lenta al aumentar el 
tamaño de partícula (Figuras 4.15-4.17). 
Respecto a la influencia relativa entre la resistencia debida a la difusión del 
H2S a través de la capa de producto y la debida a la reacción química 
superficial, se puede evaluar a partir del parámetro β en la ecuación [4.11]. 
En la  Figura 4.20 se muestra el efecto de la temperatura sobre el valor de β 
con los tres sorbentes utilizados. Puede verse que β aumenta con la 
temperatura para todos los sorbentes utilizados. Esto indica que el control de 
la reacción química superficial aumenta respecto al control de la difusión a 
través de la capa de producto al aumentar la temperatura de reacción. 
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Figura 4.20 Influencia de la temperatura sobre el parámetro β. 
Por lo tanto, puede concluirse que cuando la temperatura de reacción aumenta 
la velocidad global de reacción está más influenciada o controlada por la 
difusión de H2S a través del sistema poroso y por la reacción química en la 
superficie del CaO que por la difusión de H2S a través de la capa de producto. 
4.4.2 Sulfuración de calcinados a presiones superiores a la 
atmosférica 
Para realizar el diseño de los reactores en los que tendrán lugar la 
desulfuración de los gases a presión es necesario conocer el efecto que tiene 
la presión sobre la velocidad de sulfuración. En el presente apartado se 
analiza el efecto de la temperatura, de la concentración de H2S y del tamaño 
de partícula en la velocidad de sulfuración de los sorbentes calcinados a 
presiones superiores a la atmosférica. Para obtener la cinética de la reacción 
de sulfuración a presión se realiza un análisis detallado de la sulfuración de la 
dolomita “Sierra de Arcos”. Las conclusiones obtenidas servirán para 
interpretar los experimentos realizados en el reactor diferencial a presión y 
altas temperaturas para los tres sorbentes en estudio. 
4.4.2.1 Efecto de la temperatura 
En la  Figura 4.21 se muestra el efecto de la temperatura de reacción en la 
velocidad de sulfuración a dos presiones diferentes (0.5 y 1.0 MPa) de la 
dolomita totalmente calcinada. La concentración de H2S es de 0.5% vol. y el 
tamaño de partícula utilizado de +0.8-1 mm en todos los casos. En los 
experimentos realizados en termobalanza, la velocidad de sulfuración aumenta al 
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aumentar la temperatura hasta los 700 ºC. Se ha comprobado que la resistencia a 
la transferencia externa de materia tiene cierta importancia en los experimentos 
realizados en termobalanza a 700 ºC. Esta resistencia será incorporada al modelo 
de reacción en la partícula en los casos que sea preciso. A temperaturas 
superiores no se observa apenas variación, ya que la transferencia externa de 
materia y la difusión interna controlan en gran medida la velocidad de reacción 
en las condiciones existentes. Para evitar la resistencia externa se debería 
aumentar la velocidad lineal del gas, pero esto no es posible en la termobalanza 
Cahn TG-2151. 
Figura 4.21 Efecto de la temperatura en la sulfuración de la dolomita (termobalanza 
Cahn TG-2151). 0.5% vol H2S, +0.8-1.0 mm. 
También se observa que a temperaturas bajas (450 ºC) se produce una 
reacción rápida hasta una conversión aproximada del 10%, tras la cual, se 
ralentiza bruscamente. Este comportamiento también se observó en los 
experimentos realizados a presión atmosférica, manteniéndose a presiones 
superiores. Como se ha expuesto en el apartado  4.4.1.2, este hecho se atribuye 
a que la difusión a través de la capa de producto en el grano no es importante 
hasta que se alcanza una conversión del mismo del 10% aproximadamente. 
Los experimentos entre 800 ºC y 900 ºC se han realizado en el reactor 
diferencial de lecho fijo, con el que se pueden utilizar mayores velocidades 
lineales del gas y se consigue eliminar la resistencia a la transferencia externa 
de materia en la reacción global sea pequeña. Los resultados obtenidos a las 
presiones totales de 0.5 y 1.0 MPa se muestran en la  Figura 4.22 para los tres 
sorbentes utilizados. 
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Figura 4.22 Efecto de la temperatura en la sulfuración de los sorbentes cálcicos 
calcinados (reactor diferencial de lecho fijo). 0.5 %vol. H2S; +0.8-1 mm. 
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Se observa que la velocidad de sulfuración se mantiene prácticamente 
constante al variar la temperatura desde 800 ºC hasta 900 ºC con todos los 
sorbentes utilizados. Esto demuestra que la difusión de los gases en el sistema 
poroso de las partículas tiene una gran importancia en la velocidad de 
reacción global, ya que se ha eliminado la resistencia a la difusión externa. 
También se observa que la velocidad de sulfuración de la caliza 
“Mequinenza” es similar a la que muestra la dolomita “Sierra de Arcos”, 
siendo ambas mayores que la de la caliza “Blanca”. Por otro lado, la caliza 
“Mequinenza” alcanza una conversión máxima entre el 80 y el 90 %, 
mientras que con la dolomita se logra la conversión completa en todos los 
casos. Yrjas y col. (1996a y b) obtuvieron igualmente altas conversiones y 
velocidades de reacción en la sulfuración de dolomita totalmente calcinada. 
4.4.2.2 Efecto del tamaño de partícula 
En la  Figura 4.23 se muestra la influencia del tamaño de partícula en la 
velocidad de sulfuración de los sorbentes cálcicos utilizados a 850 ºC. Puede 
observarse, como era de esperar, que la velocidad de reacción disminuye al 
aumentar el tamaño de partícula. La razón de este comportamiento es la 
mayor importancia de la difusión del gas en la estructura porosa del sólido al 
aumentar el tamaño de partícula. También se observa que la caliza “Blanca” 
sufre una reducción en la velocidad de reacción mayor que en los otros 
sorbentes debido a su tipo de sistema poroso con mesoporos unimodales. 
Figura 4.23 Efecto del tamaño de partícula en la sulfuración de los sorbentes cálcicos 
calcinados (reactor diferencial de lecho fijo). 0.5% vol. H2S; 1.0 MPa; 850 ºC. 
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4.4.2.3 Efecto de la concentración de H2S 
Los experimentos para analizar el efecto de la concentración de H2S en la 
sulfuración de la dolomita se han realizado en la termobalanza Cahn TG-2151 
a 575 ºC para que no afecte la difusión externa. Los resultados obtenidos se 
muestran en la  Figura 4.24. Se observa que la velocidad de sulfuración 
aumenta al aumentar la concentración de H2S en los gases de reacción. 
Figura 4.24 Efecto de la concentración de H2S en la sulfuración de la dolomita 
totalmente calcinada (termobalanza Cahn TG-2151). 1.0 MPa; 575 ºC; +0.8-1 mm. 
4.4.2.4 Efecto de la presión total 
En la  Figura 4.25 se muestra el efecto de la presión total sobre la velocidad de 
sulfuración de las dos calizas y la dolomita, manteniendo constante la 
fracción volumétrica de H2S en la mezcla de gases de reacción (0.5 %). Los 
experimentos para obtener las curvas conversión-tiempo a 575 y 700 ºC se 
han realizado en la termobalanza Cahn TG-2151, mientras que las obtenidas a 
temperaturas entre 800 ºC y 900 ºC se han realizado en el reactor diferencial 
de lecho fijo. En todos los casos se observa que la velocidad de reacción 
aumenta al aumentar la presión total de 0.1 a 0.5 MPa. Sin embargo, cuando 
se aumenta la presión a 1.0 MPa se obtienen curvas conversión-tiempo 
similares a las obtenidas a 0.5 MPa. 
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Figura 4.25 Efecto de la presión total en la sulfuración.0.5 %vol. H2S; +0.8-1.0 mm. 
Resultados experimentales 0.1 MPa 0.5 MPa 1.0 MPa 
Predicciones con cinética a 0.1 MPa 0.1 MPa 0.5 MPa 1.0 MPa 
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En estos experimentos al aumentar la presión se produce también, 
proporcionalmente, un aumento en la concentración de H2S en los gases. La 
cinética de la reacción de sulfuración obtenida a presión atmosférica tiene un 
orden de reacción respecto al H2S igual a la unidad, lo que significa que la 
velocidad de reacción debe aumentar con la concentración de H2S. 
De este modo, la velocidad de reacción aumenta al aumentar la presión total de 
0.1 a 0.5 MPa ( Figura 4.25). Sin embargo, a 1.0 MPa no se produce un 
aumento en la velocidad de reacción. Matsukata y col. (1999) observaron el 
efecto de la presión total en la velocidad de sulfuración de partículas de +0.71-
1.0 mm de caliza calcinada a una temperatura de 850 ºC y con una 
concentración de H2S en los gases de 0.1% en volumen. Ellos observaron que 
la velocidad de sulfuración no aumentaba para presiones superiores a 1.1 MPa. 
Además, en la  Figura 4.25 también se muestran las curvas conversión-tiempo 
que predice el modelo de reacción en la partícula para los tres sorbentes con 
los parámetros cinéticos obtenidos a presión atmosférica en el apartado 
 4.4.1.2. Se observa que a presiones superiores a la atmosférica la velocidad de 
reacción obtenida experimentalmente es menor que la predicha por el modelo. 
Estos efectos pueden deberse a la existencia de un control de la reacción 
diferente a presión atmosférica y a presiones superiores. 
Para observar únicamente el efecto de la presión total sobre la velocidad de 
sulfuración se ha realizado una serie de experimentos con la dolomita en la 
termobalanza Cahn TG-2151 a distintas presiones totales (0.1, 0.5 y 1.0 MPa) 
pero manteniendo constante la presión parcial de H2S en los gases de 
reacción. En la  Figura 4.26 se muestran los resultados obtenidos a 575 ºC y 
700 ºC, con una presión parcial de H2S de 0.025 atm. Se observa que al 
aumentar la presión total, la velocidad de reacción disminuye sensiblemente y 
de manera gradual. Es decir, la presión total tiene un efecto negativo en la 
velocidad de reacción. 
En la  Figura 4.26 también se muestran las predicciones del modelo de 
reacción en la partícula para las tres presiones mencionadas. Se observa que 
el modelo predice un descenso de la velocidad de reacción al aumentar la 
presión total. Este descenso se debe a la disminución de la difusividad 
efectiva del gas en el sistema poroso al aumentar la presión, ya que la 
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difusividad molecular del H2S es inversamente proporcional a la presión total 
(ecuación [4.19]). Sin embargo, en ningún caso el descenso en la velocidad de 
sulfuración es tan acusado como en el obtenido experimentalmente. 
Figura 4.26 Efecto de la presión total en la sulfuración de la dolomita “Sierra de 
Arcos”. dp= +0.8-1 mm. Condiciones de operación: 0.025 atm H2S 
Resultados experimentales 0.1 MPa 0.5 MPa 1.0 MPa 
Predicciones con cinética a 0.1 MPa 0.1 MPa 0.5 MPa 1.0 MPa 
4.4.2.5 Cinética de la sulfuración a presión de la dolomita calcinada 
Como se ha visto, el modelo de reacción en la partícula con los parámetros 
cinéticos de la reacción de sulfuración de calcinados obtenidos a presión 
atmosférica no es válido para presiones superiores. El efecto de la presión 
total sobre la velocidad de sulfuración de los sorbentes calcinados es similar 
al que ya se ha observado en la calcinación de los mismos (apartado 3.5.4.). 
En aquel caso se concluyó que la disminución de la velocidad de calcinación 
al aumentar la presión total se debía a una inhibición de la difusión del CO2 
en el sistema poroso del sólido. 
Diversos autores han estudiado el efecto de la presión total sobre la velocidad 
de reacción en sistemas sólido-gas y han aportado diferentes interpretaciones 
a sus resultados. Matsukata y col. (1999) encontraron un efecto negativo de la 
presión total sobre la velocidad de sulfuración de una caliza calcinada. Ellos 
señalaron que probablemente este efecto estaba causado por la creciente 
inhibición de la difusión del H2S en el interior de la partícula al aumentar la 
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presión total. Sin embargo, propusieron un modelo empírico para ajustar sus 
resultados, usando una dependencia de la constante cinética aparente con la 
presión total del tipo: 
 
e
0
SS P
Pkk 

=  [4.29] 
Agnihotri y col. (1999b) observaron también un efecto adverso de la presión 
total sobre la conversión del sorbente en la sulfuración directa de caliza, 
justificándolo mediante el hecho de que la reacción de sulfuración directa 
supone un aumento en el número de moles gaseosos, lo que hace que la 
reacción se encuentre inhibida al aumentar la presión. No obstante, en la 
reacción de sulfuración de calcinados no es válida esta justificación, ya que 
no se produce variación en el número de moles gaseosos durante la reacción. 
Qiu y Lindqvist (2000) estudiaron el efecto de la presión total en la velocidad 
de sulfatación de la caliza. Igualmente, observaron un efecto negativo de la 
presión total sobre la velocidad de reacción. Para ajustar los resultados 
experimentales utilizaron el MND, en el que la constante cinética y la 
difusividad efectiva en la capa de producto disminuían al aumentar la presión 
total. 
El efecto de la presión total sobre la velocidad de oxidación de CaS ha sido 
analizado en dos regímenes diferentes. Qiu y col. (2001) lo estudiaron a 850 
ºC, utilizando una mezcla de O2 y CO2 como gases oxidantes. Encontraron 
que un aumento en la presión total, manteniendo constante la presión parcial 
de O2, producía un descenso en la velocidad de oxidación. Este resultado lo 
relacionaron con una disminución de la difusividad efectiva del O2 al 
aumentar la presión, pero no aplicaron ningún modelo de reacción. Por otro 
lado, Yrjas y col. (1996c) analizaron el efecto de la presión total en la 
oxidación de CaS con O2 y a 500 ºC. Contrariamente a los otros autores, en 
estas condiciones sus resultados muestran un aumento en la velocidad de 
oxidación al aumentar la presión. Aplicaron un modelo empírico en el que la 
constante de reacción era función de la presión total. 
Como se ha mostrado, la inhibición de la difusión de los gases al aumentar la 
presión total es una de las causas más utilizadas para explicar el efecto de la 
presión total en las reacciones sólido-gas expuestas. Sin embargo, la 
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elaboración de los modelos cinéticos se basan en relacionar los parámetros 
cinéticos con la presión total. Obviamente, el desarrollo del modelado 
cinético de las reacciones sólido-gas debe basarse en principio en etapas 
elementales intrínsecas y el efecto de la presión total no debería aparecer en 
las constantes cinéticas. 
Aunque carece de sentido físico, se encontró que los resultados experimentales 
obtenidos con un tamaño de partícula de +0.8-1 mm a presiones entre 0.1 y 1.0 
MPa se podían ajustar empíricamente a las siguientes ecuaciones para obtener 
una constante cinética aparente (kSC,P) y una  difusividad en la capa de producto 
aparente (DSC,P) en función de la presión total: 
 
P
k
k 1PSC,PSC,
==  [4.30] 
 
P
D
D 1PSC,PSC,
==  [4.31] 
donde kSC,P=1 y DSC,P=1 son, respectivamente, la constante cinética aparente y la 
difusividad en la capa de producto aparente obtenidas a presión atmosférica. 
En la  Figura 4.27 se muestra una comparación, a 0.5 y 1.0 MPa, entre las 
curvas conversión-tiempo de la reacción de sulfuración de la dolomita a 
distintas temperaturas obtenidas experimentalmente y de las predicciones del 
modelo obtenidas con este ajuste empírico. Se observa una buena 
concordancia entre las curvas experimentales y las predicciones del MGTV 
con las ecuaciones [4.30] y [4.31]. 
Sin embargo, el modelo con esta aproximación empírica no es capaz de 
predecir adecuadamente la variación de la velocidad de sulfuración a presión 
con el tamaño de partícula. Como se muestra en la  Figura 4.28, el modelo 
predice una variación menor en la velocidad de sulfuración que la obtenida 
experimentalmente a 1.0 MPa. La variación de la velocidad de reacción con 
el tamaño de partícula se debe a que la difusión de los gases en el sistema 
poroso del sólido es relativamente importante y su efecto es más importante 
al aumentar el tamaño de partícula. 
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Figura 4.27 Efecto de la temperatura en la sulfuración de la dolomita totalmente 
calcinada a 0.5 y 1.0 MPa. H2S: 0.5% vol.; +0.8-1 mm. 
 Cahn TG-2151; reactor diferencial de lecho fijo; MGTV con ecs. [4.30] y [4.31]. 
Figura 4.28 Efecto del tamaño de partícula en la sulfuración de la dolomita “Sierra de 
Arcos” totalmente calcinada. H2S: 0.5% vol.; 1.0 MPa; 850 ºC. 
A presión atmosférica las predicciones de la variación de la reacción con el 
tamaño de partícula concuerdan con las obtenidas experimentalmente ( Figura 
4.18). Se puede pensar que el modelo describe adecuadamente la difusión de 
los gases en el sistema poroso del sólido a presión atmosférica. Sin embargo, 
a presiones superiores se produce una disminución en la difusión de los gases 
en el sistema poroso del sólido que no ha sido tenido en cuenta en el modelo. 
Esta conclusión está de acuerdo con la disminución de la velocidad de 
reacción al aumentar la presión total observada por Matsukata y col. (1999) y 
Qiu y col. (2001), que la atribuían a una inhibición de la difusión de los gases 
en los poros. 
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Para intentar predecir el efecto de la presión total en la sulfuración, en lugar 
de utilizar las ecuaciones [4.30] y [4.31] que no proporciona buenas 
predicciones, se ha pensado en modificar la resistencia a la difusión del H2S 
en el sistema poroso del sorbente. 
De la misma manera que la utilizada en el modelado de la cinética de 
calcinación a presión (apartado 3.5.4) se ha supuesto que la difusividad 
efectiva del gas en el sistema poroso del sorbente disminuye al aumentar la 
presión. De hecho, es cierto que al aumentar la presión disminuye la 
difusividad efectiva en el sistema poroso ya que la difusividad molecular es 
inversamente proporcional a la presión, cuestión que ya se tiene en cuenta. 
Pero la reducción en la difusividad con la presión debe se mayor que la 
experimentada por la difusión molecular, como se ha mostrado en la  Figura 
4.26. Por lo tanto, se ha aplicado una ecuación similar a la que ya se ha 
utilizado en el Capítulo 3 en el caso de la calcinación: 
 m
SH1,eP
HeP, P
D
D 2
2
==S  [4.32] 
Utilizando la constante cinética obtenida a presión atmosférica, esto podría 
permitir mejorar las prediciones a elevadas temperaturas, en las que la 
difusión en los poros afecta más a la reacción. A baja temperatura no es 
importante la difusión del gas en el sistema poroso y la reacción se encuentra 
controlada por la difusividad en la capa de producto en el grano. Por lo tanto, 
a temperaturas bajas no tiene efecto el descenso de la difusividad efectiva en 
los poros al aumentar la presión total, debiendo mantenerse el efecto de la 
presión total sobre la difusividad en la capa de producto del grano (ecuación 
[4.31]). Este hecho fue observado por Qiu y Lindqvist (2000) que 
concluyeron que la disminución de la difusividad efectiva en la capa de 
producto al aumentar la presión era debida a diferencias en la estructura de la 
capa de producto. 
El parámetro “m” se obtiene ajustando las curvas conversión-tiempo 
predichas por el modelo a las obtenidas experimentalmente a distintas 
presiones totales mostradas en las Figuras 4.25 y 4.26. Se obtiene un valor de 
m=0.4 en todos los casos. Los resultados obtenidos se muestran en las Figuras 
4.29, 4.30 y 4.31. En el intervalo de presiones y temperaturas examinadas 
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(0.1-1.0 MPa y 450-900 ºC) se observa una buena concordancia entre las 
predicciones del modelo y los resultados experimentales, tanto si se mantiene 
constante la fracción molar de H2S (Figuras 4.29 y 4.30) como si se mantiene 
constante la presión parcial de H2S a diferentes presiones totales ( Figura 
4.31). 
 
Figura 4.29 Efecto de la presión total en la sulfuración de la dolomita en termobalanza. 
H2S: 0.5% vol.; +0.8-1 mm; 0.1 MPa; 0.5 MPa; 1.0 MPa. 
  predicciones del MGTV con m=0.4 (ec. [4.32]). 
Figura 4.30 Efecto de la presión total en la sulfuración de la dolomita en lecho fijo. 
H2S: 0.5% vol.; +0.8-1 mm; 0.1 MPa; 0.5 MPa; 1.0 MPa. 
  predicciones del MGTV con m=0.4 (ec. [4.32]). 
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Figura 4.31 Efecto de la presión total en la sulfuración de la dolomita. H2S: 0.025 
atm; +0.8-1 mm; 0.1 MPa; 0.5 MPa; 1.0 MPa; MGTV (m=0.4). 
Cabe destacar el comportamiento aparentemente anómalo que se observa al 
aumentar la presión a 450 ºC, manteniendo constante la fracción molar de 
H2S ( Figura 4.29). En este caso, al aumentar la presión, también aumenta la 
presión parcial de H2S. Sin embargo, la velocidad de reacción disminuye. 
Esto es debido a la disminución de la difusividad en la capa de producto al 
aumentar la presión, ya que a 450 ºC la reacción se encuentra controlada por 
la difusión en la capa de producto en el grano. 
En la  Figura 4.32 se muestra la variación de la velocidad de sulfuración de la 
dolomita totalmente calcinada con la temperatura a 0.5 y 1.0 MPa. Se observa 
una buena correlación entre los datos experimentales y las predicciones del 
modelo. 
Figura 4.32 Efecto de la temperatura en la sulfuración de la dolomita totalmente 
calcinada a 0.5 y 1.0 MPa. 0.5%vol. H2S; +0.8-1 mm. 
 Cahn TG-2151; reactor diferencial de lecho fijo; MGTV (m=0.4). 
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En la  Figura 4.33 se muestra el efecto del tamaño de partícula en la sulfuración 
de la dolomita a presión (1.0 MPa). Junto con las curvas conversión-tiempo 
experimentales se exponen las predicciones del modelo utilizando la cinética 
obtenida a presión atmosférica y suponiendo que la difusividad en la capa de 
producto en el grano y la difusividad efectiva en los poros dependen de la 
presión según las ecuaciones [4.31] y [4.32], con m=0.4. 
Figura 4.33 Efecto del tamaño de partícula en la sulfuración de la dolomita “Sierra de 
Arcos” totalmente calcinada. H2S: 0.5% vol.; 1.0 MPa; 850 ºC. 
Figura 4.34 Efecto de la concentración de H2S en la sulfuración de la dolomita 
“Sierra de Arcos” totalmente calcinada. 1.0 MPa; 575 ºC; +0.8-1 mm. 
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Por otro lado, en la  Figura 4.34 se muestra el efecto de la concentración de 
H2S en la velocidad de sulfuración de la dolomita a presión (1.0 MPa). Se 
observa que el modelo predice adecuadamente la variación de la velocidad de 
sulfuración con la concentración de H2S. Por lo tanto, un orden de reacción 
igual a 1 es adecuado para la reacción de sulfuración a todas las presiones. 
4.4.2.6 Cinética de la sulfuración a presión de las calizas calcinadas 
Mediante un análisis detallado de la reacción de sulfuración de la dolomita 
totalmente calcinada se llega a la conclusión de que el MGTV junto con la 
cinética obtenida a presión atmosférica se puede utilizar para predecir los 
resultados obtenidos a presiones superiores con las siguientes modificaciones: 
1. Efecto de la presión total en la difusividad en la capa de producto en el 
grano: 
 
P
D
D 1PSC,PSC,
==  [4.33] 
2. Efecto de la presión total en la difusividad efectiva en los poros del 
sorbente: 
 m
H1,eP
HeP, P
D
D 2
2
S
S
==  [4.34] 
Para predecir los resultados experimentales de la sulfuración de calcinados a 
presión obtenidos con la caliza “Blanca” y la caliza “Mequinenza” se ha 
utilizado el mismo modelo junto con la cinética obtenida a presión 
atmosférica para cada uno de estos dos sorbentes y las modificaciones 
correspondientes a las ecuaciones [4.33] y [4.34] con “m” como único 
parámetro ajustable. 
En la  Figura 4.35 se muestra el efecto de la presión total en la velocidad de 
sulfuración de las calizas “Blanca” y “Mequinenza”. Curiosamente, ajustando 
las predicciones del modelo a los datos experimentales se obtiene un valor de 
m=0.4 para las dos calizas y a las tres temperaturas mostradas (800, 850 y 
900 ºC). Este valor del parámetro “m” es el mismo que se ha obtenido para la 
dolomita. Además, es similar al obtenido para la difusión de CO2 en el 
sistema poroso de los sorbentes durante la calcinación, que es de 0.6. 
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Figura 4.35 Efecto de la presión total sobre la sulfuración de los sorbentes calcinados. 
H2S: 0.5%vol.; +0.8-1 mm.  0.1 MPa; 0.5 MPa; 1.0 MPa; MGTV (m=0.4). 
En la  Figura 4.36 se muestra el efecto del tamaño de partícula en la 
sulfuración a presión (1.0 MPa) de las dos calizas junto con las predicciones 
del modelo. Como se observa en la  Figura 4.36, el modelo también predice 
adecuadamente la variación de la velocidad de reacción con el tamaño de 
partícula. 
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Figura 4.36 Efecto del tamaño de partícula en la sulfuración de las calizas “Blanca” y 
“Mequinenza” calcinadas. H2S: 0.5 % vol.; 1.0 MPa; 850 ºC. 
 +0.25-0.4; +0.8-1; +1.6-2; MGTV (m=0.4). 
Se puede concluir que la ecuación [4.34] es apropiada para calcular la 
difusividad efectiva del H2S en los poros de los sorbentes calcinados, ya que 
predice correctamente la variación de la velocidad de sulfuración tanto con la 
presión total como con el tamaño de partícula. 
4.4.2.7 Influencia de las diferentes resistencias en la sulfuración a 
presión 
La resistencia a la difusión en el sistema poroso de los sorbentes condiciona 
los perfiles internos de concentración de H2S y conversión que se desarrollan 
en el interior de las partículas. A partir del MGTV con las modificaciones 
correspondientes para su utilización a presiones superiores a la atmosférica, 
se pueden obtener los perfiles internos de conversión para partículas de 
sorbentes parcialmente sulfurados. En la  Figura 4.37 se muestra un ejemplo 
de dichos perfiles a dos temperaturas diferentes para los tres sorbentes 
cálcicos utilizados en el presente trabajo. Se observa que a 450 ºC se obtiene 
un perfil de conversión en el interior de las partículas prácticamente plano 
para los tres sorbentes cálcicos, debido a que la velocidad de reacción es 
suficientemente lenta como para que la resistencia a la difusión en el sistema 
poroso sea relativamente poco importante. Sin embargo, a 700 ºC se observa 
el desarrollo de perfiles de conversión en el interior de las partículas. Es 
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sumamente significativo el perfil obtenido para la caliza “Blanca”. Es un 
perfil muy acusado, lo que indica que la resistencia a la difusión en los poros 
es muy importante. Por otro lado, los perfiles que se obtienen en la caliza 
“Mequinenza” son similares a los obtenidos con dolomita. 
Figura 4.37 Predicciones del MGTV de la conversión fraccional a lo largo del 
diámetro de las partículas (m=0.4). 1.0 MPa; H2S: 0.5 % vol.; +0.8-1 mm. 
Finalmente, igual que ocurría a presión atmosférica ( Figura 4.20) la reacción 
se encuentra controlada por la difusión a través de la capa de producto en el 
grano a bajas temperaturas y por la reacción química superficial y la difusión 
en los poros a altas temperaturas. 
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5. SULFURACIÓN DIRECTA 
5.1 INTRODUCCIÓN 
En los procesos de limpieza de gases en caliente se pueden presentar 
determinadas condiciones en las que la presión parcial de CO2 es superior a la 
del equilibrio para la descomposición del carbonato cálcico. En tal caso, el 
CaCO3 no calcina. Si el sorbente cálcico es caliza, la reacción que tiene lugar 
con el H2S es la sulfuración directa: 
 CaCO3  +  H2S CaS  +  H2O  +  CO2 [5.1] 
Si el sorbente cálcico utilizado es dolomita (CaCO3·MgCO3) se produce la 
calcinación del MgCO3, generándose la dolomita semi-calcinada 
(CaCO3·MgO). El MgO no reacciona con el H2S y la reacción de sulfuración 
directa es la siguiente: 
 CaCO3·MgO  +  H2S CaS·MgO  +  H2O  +  CO2 [5.2] 
Borgwardt y Roache (1984) estudiaron la sulfuración directa de partículas de 
caliza de diferentes tamaños entre 1.6 y 100 µm. Ellos encontraron que la 
velocidad de reacción era rápida en los primeros instantes, pero cuando se 
alcanzaba una conversión del 11% se hacía extremadamente lenta de manera 
brusca para partículas de un tamaño superior a 15 µm. Aunque no estaba clara 
la causa de que obtuvieran conversiones tan bajas, propusieron que una 
pérdida de la porosidad inicial del CaCO3 debido a la sinterización de la 
caliza era la causa que provocaba esta escasa reactividad. Sin embargo, 
experimentos similares realizados por Fenouil y col. (1994) mostraron que no 
hay una pérdida significativa del área superficial de la caliza, descartando la 
sinterización del CaCO3 como posible causa de la escasa reactividad del H2S 
con partículas milimétricas de caliza. Ellos atribuyeron esta baja reactividad 
de la caliza a la sinterización de la capa de CaS formada alrededor de los 
granos de la caliza, que produce una capa de CaS no porosa y casi 
impermeable. También observaron que la sinterización del CaS se producía 
en presencia de CO2 (aunque sólo fuera 5% CO2 y 95% N2), ya que si la 
atmósfera era de N2 e H2 no había sinterización. 
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La sulfuración directa de dolomita semi-calcinada ha sido estudiada por Ruth 
y col. (1972). Ellos observaron que la dolomita semi-calcinada tenía una 
reactividad a temperaturas superiores a 800 ºC mayor que la dolomita 
totalmente calcinada y una energía de activación mayor, sugiriendo que la 
reacción de sulfuración se encontraba parcialmente controlada por la reacción 
química. Por otro lado, la conversión máxima de sulfuración que se obtenía 
con las dolomitas semicalcinadas dependía de la relación Ca/Mg. En las 
dolomitas hay que distinguir el carbonato de calcio dolomítico, relacionado 
mol a mol con el MgCO3, y el carbonato de calcio calizo, que lo compone el 
resto del Ca presente en la dolomita. El CaCO3 dolomítico alcanza una 
conversión completa mientras que el CaCO3 calizo únicamente logra una 
conversión del 20-30% (Yrjas y col, 1996a). Por lo tanto, la sulfuración de 
dolomitas con relaciones Ca/Mg<1 es completa. Pero con relaciones 
Ca/Mg>1, cuanto mayor sea esta relación menor será la conversión máxima 
obtenida por las dolomitas. 
La sulfuración directa de las calizas o dolomitas semicalcinadas a presiones 
superiores a la atmosférica ha sido escasamente estudiada. Agnihotri y col. 
(1999b) estudiaron el efecto de la presión total en la velocidad de la 
sulfuración directa de una caliza. Observaron que la presión total tiene un 
efecto negativo en la velocidad de sulfuración. Ellos lo atribuyeron al hecho 
de que en la reacción de sulfuración directa existe un aumento en el número 
de moles gaseosos, debiéndose encontrar la reacción inhibida por la presión 
total. Además, observaron que con partículas de un tamaño de 200 µm se 
obtiene una conversión máxima del 5% a 800 ºC. Yrjas y col. (1996a) 
observaron que la velocidad de la sulfuración directa a presión de varias 
calizas dependía de la porosidad de las mismas. Las calizas con porosidad 
baja presentaban velocidades de sulfuración pequeñas y conversiones 
máximas del 20%. Sin embargo, con una caliza muy porosa (εP = 0.32) 
obtenían una velocidad de sulfuración mayor, alcanzándose una conversión 
del 40%. Yrjas y col. (1996a) también observaron que la velocidad de la 
sulfuración directa a presión de varias dolomitas era rápida y su conversión 
máxima dependía de la relación Ca/Mg de las mismas. 
En el presente Capítulo se estudia la sulfuración directa de las calizas 
“Blanca” y “Mequinenza” y de la dolomita “Sierra de Arcos” semicalcinada, 
Capítulo 5 Sulfuración directa 161 
analizando el efecto de la temperatura, la presión, la concentración de H2S y 
el tamaño de partícula. Se ha utilizado un modelo teórico de reacción en la 
partícula para obtener los parámetros cinéticos de la reacción y predecir las 
curvas conversión-tiempo obtenidas experimentalmente. 
5.2 EXPERIMENTAL 
Se ha estudiado la sulfuración directa de los tres sorbentes cálcicos que se han 
utilizado en el presente trabajo: caliza “Blanca”, caliza “Mequinenza” y 
dolomita “Sierra de Arcos”. Las propiedades de estos sorbentes se muestran 
en el Capítulo 2. La experimentación se ha realizado con distintos cortes de 
tamaño de partícula (+0.4-0.63, +0.8-1, +1.25-1.6 y +1.6-2 mm) y a 
temperaturas entre 650 y 850 ºC. Los experimentos se han llevado a cabo en 
dos sistemas diferentes, descritos en el Capítulo 2: la termobalanza Setaram 
TGC-85, utilizada para la realización de los experimentos a presión 
atmosférica y el reactor diferencial, con el que se han realizado los 
experimentos a presiones superiores a la atmosférica. 
5.2.1 Termobalanza Setaram TGC-85 
En cada experimento se realiza la sulfuración de 
unos 10 mg de muestra que se disponen en el 
interior de la cestilla de la termobalanza de 
manera uniforme sobre su base. El 
procedimiento seguido para la realización de la 
sulfuración directa de las calizas o de la 
dolomita semicalcinada varía ligeramente. Las 
muestras de caliza se introducen en el horno a 
temperatura ambiente y se calientan a 20 ºC/min 
hasta la temperatura especificada para la 
reacción de sulfuración en una atmósfera de 
CO2 para evitar la calcinación de la caliza. Con la 
dolomita se debe producir una etapa previa de 
calcinación del MgCO3. Para ello, se introduce 
la muestra en el horno a temperatura ambiente y 
se calienta a 20 ºC/min en atmósfera de CO2 
hasta 800 ºC, condiciones en las que el MgCO3 calcina pero no lo hace el 
Figura 5.1 Setaram TGC-85 
Microbalanza
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CaCO3. La muestra se mantiene durante 5 minutos a 800 ºC (tiempo 
suficiente para que se obtenga la calcinación completa del MgCO3). 
Posteriormente, se cambia la temperatura al valor especificado para la 
reacción de sulfuración. 
Una vez alcanzada la temperatura de reacción se introduce un flujo de gas de 
5.6 cm3 s-1 (C.N.) con la composición mostrada en la  Tabla 5.1, 
correspondiente a una velocidad lineal del gas de 13 cm s-1 a 850 ºC. En todos 
los casos, las condiciones de la reacción son lo suficientemente reductoras 
como para que la formación de CaSO3 o CaSO4 se encuentre desfavorecida 
termodinámicamente y la presión parcial de CO2 lo suficientemente elevada 
para prevenir la calcinación del CaCO3. Los gases que se introducen se 
encuentran siempre en equilibrio a la temperatura de reacción. 
Tabla 5.1 Composición de los gases de reacción en la termobalanza Setaram TGC-85. 
T (ºC) 600 625 650 675 700 750 800 850
CO2 (% vol.) 83.0 82.5 82.0 81.5 81.0 80.0 79.0 78.0
CO (% vol.) 8.5 8.6 8.6 8.6 8.7 8.8 8.9 9.0
H2 (% vol.) 1.5 1.4 1.4 1.4 1.3 1.2 1.1 1.0
H2O (% vol.) 5.6 6.2 6.7 7.2 7.7 8.5 9.2 9.6
H2S (% vol.) 0.25-2.0 
La temperatura y el peso de la muestra se registró en intervalos de 5 a 60 
segundos y las curvas conversión-tiempo se obtuvieron de las 
correspondientes variaciones de peso de la muestra con el tiempo. 
Inicialmente, para establecer si la transferencia externa de materia o la 
difusión interparticular afectan a la reacción global se realizaron 
experimentos variando el flujo de gas y el peso de muestra. Se observó que no 
existía ningún efecto de estas variables en la velocidad de sulfuración. 
5.2.2 Reactor diferencial 
En el reactor diferencial de lecho fijo se han llevado a cabo experimentos de 
sulfuración directa a distintas presiones totales (0.1, 0.5 y 1.0 MPa). En cada 
experimento se introduce 1.5 g de sorbente fresco en el reactor y se pasa a 
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través del reactor un flujo total de gas de 222 
cm3 s-1 (C.N.), correspondiente a una velocidad 
lineal del gas de 15.1 cm s-1 a 850 ºC y 1.0 
MPa. La composición de los gases de reacción 
se ha elegido en cada caso de tal forma que los 
sorbentes cálcicos no calcinen, la formación de 
COS sea pequeña (siempre inferior a 100 ppmv) 
y se minimice la concentración de H2S en el 
equilibrio. Esta composición se muestra en la 
 Tabla 5.2 y depende de la presión total y de la 
temperatura de reacción. 
El procedimiento que se ha seguido es similar al 
que se ha utilizado en la realización de los 
experimentos de sulfuración de los sorbentes 
calcinados, salvo que en este caso no existe la 
etapa de calcinación previa, sino que se 
introduce el sorbente fresco. Con el reactor en las condiciones de presión y 
temperatura deseadas se introduce la mezcla de gases reaccionantes. Se 
empiezan a realizar análisis de los gases a la salida del reactor con el 
cromatógrafo. Cuando el sistema se encuentra estable se abre la válvula que 
conecta el depósito donde se encuentra la muestra presurizada y el reactor, 
cayendo las partículas de sorbente por gravedad a la zona de reacción. La 
concentración de H2S en los gases de salida del reactor se registra durante el 
tiempo que dura el experimento. 
Tabla 5.2 Composición de los gases de reacción en el reactor diferencial de lecho fijo. 
             Presión = 0.1 MPa         _       Presión = 0.5 y 1.0 MPa     _ 
T (ºC) 650 700 750 800 850 650 700 750 800 8501
CO2 (% vol.) 5.0 7.7 10.0 26.8 81.5 1.4 1.3 4.4 7.3 7.1
CO (% vol.) 1.5 2.3 2.9 4.4 8.9 0.6 0.7 1.9 2.7 2.9
H2 (% vol.) 4.7 4.0 3.4 1.9 1.4 5.7 5.6 4.4 3.5 3.4
H2O (% vol.) 7.8 8.5 9.1 10.7 7.7 6.8 6.9 8.1 9.0 9.2
H2S: 0.5 % vol. N2: balance. 
                                                 
1 Sólo a 1.0 MPa. 
Figura 5.2 Reactor 
diferencial 
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5.3 MODELO DE LA REACCIÓN DE SULFURACIÓN DIRECTA 
EN LA PARTÍCULA 
El modelado de la reacción de sulfuración directa se ha realizado mediante la 
utilización del modelo de grano de tamaño variable (MGTV), desarrollado 
por Georgakis y col. (1979) y adaptado a la sulfuración directa de sorbentes 
cálcicos. El modelado de la reacción se realiza de manera similar al utilizado 
para la calcinación y la sulfuración de calcinados mostrados anteriormente. 
De esta forma, la partícula se supone esférica, de tamaño constante en el 
transcurso de la reacción, isoterma y constituida por granos esféricos no 
porosos de CaCO3, todos con el mismo radio inicial, r0. Al reaccionar el 
CaCO3 con el H2S, se produce una reducción del tamaño de los granos, r1, ya 
que el volumen molar del CaS (27.6 cm3 mol-1) es menor que el del CaCO3 
(36.9 cm3 mol-1). El tamaño del núcleo sin reaccionar, r2, decrece a medida 
que transcurre la reacción, tal como se muestra en la  Figura 5.3. 
Figura 5.3 Esquema de un grano de CaCO3 parcialmente convertido. 
Las principales resistencias que pueden controlar la velocidad de la reacción 
de sulfuración directa son: (1) la difusión externa; (2) la difusión de H2S en 
los poros; (3) la difusión de H2S a través de la capa de producto; y (4) la 
reacción química superficial. La influencia de las distintas resistencias puede 
cambiar al variar las condiciones de operación e incluso durante el transcurso 
de la reacción. 
r1 
r2 
r0 
r0: radio inicial de los granos de CaCO3. 
r1: radio del grano parcialmente reaccionado. 
r2: radio del núcleo sin reaccionar. 
 CaS 
 CaCO3 
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El balance de materia para la difusión en los poros y la reacción del gas 
aplicada en un elemento de volumen diferencial para partículas esféricas, 
suponiendo estado pseudo-estacionario, viene dado por la siguiente ecuación 
diferencial: 
 ( ) 0
 t
C 
r-
R 
C 
RD
R R
1 22
2
H
SD
H2
He,2 ==−


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∂
∂ SS
S  [5.3] 
Las condiciones de contorno para esta ecuación, considerando la transferencia 
externa de materia, son las siguientes: 
( )∞−=∂∂− Sext SSSHS 22222 HHHg,H e, CCkRCD  a     R = R0 [5.4] 
0
R 
C 
2H =∂
∂ S  a     R = 0 [5.5] 
La velocidad de reacción por unidad de volumen se supone de primer orden 
respecto al H2S e irreversible. Teniendo en cuenta la resistencia a la difusión 
en la capa de producto alrededor del grano, la velocidad local de reacción en 
función de la concentración del gas en los poros viene dada por la siguiente 
expresión: 
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donde 
 
0SD
SD
rk
D=β  [5.7] 
y la condición inicial es: 
 r0 = r1 = r2      a     t = 0. [5.8] 
La superficie específica de reacción, S0,CaCO3 y el radio inicial de los granos, 
r0, se calcularon de manera similar a lo expuesto en el Capítulo 4 (ecuaciones 
[4.13] y [4.14]). El sólido reaccionante en este caso es CaCO3 en la caliza o 
CaCO3·MgO en la dolomita. 
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Las variaciones con el tiempo del radio del núcleo sin reaccionar y del radio 
del grano con el tiempo se calculan con las siguientes ecuaciones: 
 

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dr 32
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 ( ) 32SD30SD31 r Z1rZr −+=  [5.10] 
ZSD se calcula de la siguiente manera: 
Para la caliza: 
3CaCOm,
CaSm,
SD V
V
Z =  [5.11] 
Para la dolomita: 
·MgOCaCOm,
CaS·MgOm,
SD
3
V
V
Z =  [5.12] 
La difusividad efectiva, De, en los poros y la variación de la porosidad con la 
conversión se calculan de forma similar al caso de la sulfuración de 
calcinados (ecuaciones [4.17]-[4.22]). 
La conversión local en cada posición e instante se calcula con la ecuación: 
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=  [5.13] 
Y la conversión media en toda la partícula en cada instante se calcula por 
integración de la conversión local: 
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Para predecir los resultados obtenidos a presiones superiores a la atmosférica 
se realizan dos modificaciones al modelo, coherentes con las conclusiones 
que se obtuvieron para la sulfuración de calcinados y mostradas en el 
Capítulo 4. 
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La primera modificación se refiere al efecto que tiene la presión total en la 
difusividad efectiva del gas en el sistema poroso: 
 m
H1,eP
HeP, P
D
D 2
2
S
S
==  [5.15] 
La segunda modificación afecta a la difusividad efectiva en la capa de 
producto del grano y que se encuentra expresada mediante la variación del 
factor preexponencial de la difusividad en la capa de producto con la presión 
total: 
 s
1PSD,
PSD, P
D
D ==  [5.16] 
5.3.1 Resolución del modelo de grano de tamaño variable 
De manera similar a la resolución del MGTV en el caso de la sulfuración de 
calcinados, la partícula se divide en rodajas de igual volumen, realizando un 
balance de materia en cada una de ellas para obtener simultáneamente el 
perfil de concentración y la velocidad de reacción en el interior de la 
partícula. El incremento de tiempo utilizado es de 1 segundo, período en el 
que se calcula la conversión y las distintas propiedades en cada rodaja en la 
que se divide la partícula. 
Se ha desarrollado un programa en lenguaje FORTRAN para la resolución del 
modelo, cuyo algoritmo de cálculo es similar al ya expuesto en el Capítulo 4 
para la sulfuración de calcinados (apartado 4.3.2.2). 
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5.4 RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
5.4.1 Sulfuración directa a presión atmosférica 
5.4.1.1 Efecto de la temperatura 
En la  Figura 5.4 se muestra el efecto de la temperatura en la velocidad de 
sulfuración de la caliza “Blanca” y de la caliza “Mequinenza” con un tamaño 
de partícula de +0.8-1 mm. Se observa que la conversión alcanzada por las 
calizas es baja, aunque con la caliza “Mequinenza” se obtienen mayores 
conversiones que con la caliza “Blanca”. Aunque existe una relación entre la 
porosidad y la conversión alcanzada por ambos sorbentes, de Diego y col. 
(1999) mostraron que calizas con similares propiedades (superficie específica 
y porosidad) presentaban importantes diferencias en la conversión alcanzada. 
Las diferencias encontradas entre diferentes calizas pueden atribuirse a 
diferencias en la reactividad intrínseca. 
Figura 5.4 Efecto de la temperatura en la sulfuración directa de calizas. 0.1 MPa; 
H2S: 1% vol.; +0.8-1 mm. 
En las dos calizas se observa que la velocidad de sulfuración en los primeros 
instantes aumenta con la temperatura hasta 750 ºC. A temperaturas superiores 
no se observa un aumento en la velocidad de sulfuración. Por otro lado, la 
conversión de los sorbentes aumenta hasta 700 ºC en la caliza “Blanca” y 
hasta 650 ºC en la caliza “Mequinenza”. A temperaturas superiores la 
conversión que se alcanza disminuye con la temperatura. Tras los primeros 
instantes en los que la reacción es rápida se observa que la velocidad de 
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reacción disminuye al aumentar la temperatura por encima de 700 ºC en la 
caliza “Blanca” y de 650 ºC en la caliza “Mequinenza”. Borgwardt y Roache 
(1984a) encontraron un comportamiento similar. Ellos propusieron que era 
debido a una pérdida de la porosidad inicial del CaCO3. Sin embargo, Fenouil 
y col. (1994) analizaron micrografías SEM y superficies específicas de 
partículas de caliza de tamaño milimétrico que han sufrido un fuerte 
tratamiento térmico (120 minutos a 900 ºC en atmósfera de CO2) y no 
encontraron cambios con respecto a las partículas de caliza originales. Ellos 
concluyeron que para partículas de caliza milimétricas con baja superficie 
específica, la sinterización no reduce significativamente el área superficial de 
las partículas. Sin embargo, mediante experimentos de sinterización de polvo 
de CaS, observaron una rápida y significativa pérdida de la superficie 
específica. Por lo tanto, la baja reactividad de las calizas podría atribuirse a la 
sinterización de la capa de CaS que se forma alrededor de los granos de la 
caliza. Fenouil y Lynn (1995a) observaron que durante la sulfuración a baja 
temperatura los granos se cubren de CaS amorfo, mientras que a temperaturas 
superiores a 650 ºC se crea un CaS cristalino. Ellos sugirieron que la 
sinterización del CaS cristalino forma una capa densa que dificulta la difusión 
de las especies hacia la superficie de reacción. 
Tras un tratamiento de sinterización, de Diego y col. (1999) observaron una 
pequeña reducción de la superficie específica de una caliza de 1.2 m2 g-1 a 1.0 
m2 g-1. En un análisis de la sulfuración de partículas de caliza sinterizadas 
previamente, observaron que se produce una fuerte reducción en la velocidad 
de sulfuración de la caliza sinterizada respecto a la caliza inicial, aunque la 
reducción en la superficie específica fuese relativamente pequeña. Por lo 
tanto, durante la sinterización deben producirse otros efectos, además de la 
reducción en la superficie específica del CaCO3, que contribuyen a reducir la 
reactividad de la caliza. Sin embargo, observaron que la sinterizacion del 
CaS, aunque tenga lugar, no produce un efecto notable en la reactividad de la 
caliza, o, al menos, el efecto de la sinterización del CaCO3 es más importante 
que la del CaS. 
En la  Figura 5.5 se muestra el efecto de la temperatura en la sulfuración de la 
dolomita “Sierra de Arcos” con diferentes tamaños de partícula. Se observa 
que la velocidad de sulfuración aumenta al aumentar la temperatura hasta 800 
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ºC, siendo muy similares la velocidad a 800 ºC y a 850 ºC. En todos los casos 
se alcanza la conversión completa de la dolomita. Estos resultados están en 
acuerdo con los resultados obtenidos por Yrjas y col. (1996a), quienes 
observaron que la conversión máxima que se alcanzaba en la dolomita 
semicalcinada dependía de la relación molar Ca/Mg. Cada átomo de Mg se 
relaciona con otro de Ca, que forma parte del CaCO3 dolomítico. Este CaCO3 
se sulfura completamente, mientras que el resto del CaCO3 presente en la 
dolomita forma parte del CaCO3 calizo, que se comporta como el presente en 
una caliza; es decir, sólo se llega a sulfurar una fracción pequeña del mismo. 
En la dolomita “Sierra de Arcos” el valor Ca/Mg es de 1.08, lo que significa 
que el 92.5% del CaCO3 presente es dolomítico y únicamente el 7.2% es 
calizo, pudiéndose alcanzar conversiones cercanas al 95%. Esta diferencia 
entre el CaCO3 calizo y dolomítico puede deberse a diferencias en la 
estructura en la que se encuentra. 
Figura 5.5 Efecto de la temperatura en la sulfuración directa de la dolomita 
semicalcinada. 0.1 MPa; H2S: 1% vol.  predicciones del MGTV. 
 650 ºC; 675 ºC; 700 ºC; 750 ºC; 800 ºC; 850 ºC. 
Como se observa en las Figuras 5.4 y 5.5, existe una gran diferencia en el 
comportamiento de las calizas y de la dolomita “Sierra de Arcos”. De los 
resultados obtenidos se desprende que el uso de calizas en sistemas de 
desulfuración de gases en caliente, en condiciones en las que el CaCO3 no 
calcina, y que utilicen tamaños de partícula milimétricos (lechos fluidizados, 
fijos o móviles) necesitarán una elevada relación Ca/S para obtener buenas 
retenciones de azufre. Por el contrario, en estas condiciones la dolomita 
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semicalcinada se muestra como un sorbente eficaz. Por lo tanto, el estudio de 
la sulfuración directa de sorbentes cálcicos se va a centrar mayoritariamente 
en la sulfuración directa de la dolomita semicalcinada, reacción de la cual se 
van a determinar los parámetros cinéticos. 
Para obtener los parámetros cinéticos aparentes de la reacción de sulfuración 
directa de la dolomita semicalcinada se ajustan las predicciones del modelo a 
las curvas conversión-tiempo mostradas en la  Figura 5.5. De esta forma se 
obtienen la constante cinética aparente (kSD) y la difusividad en la capa de 
producto aparente (DSD) para cada temperatura y tamaño de partícula. Cabe 
destacar que se obtuvieron los mismos valores de los parámetros cinéticos 
para todos los tamaños de partícula. 
Se supuso que la constante cinética aparente y de la difusividad en la capa de 
producto aparente tenían una dependencia del tipo Arrhenius con la 
temperatura: 
 kSD = kSD,0·exp{-ESD/RgT} [5.17] 
 DSD = DSD,0·exp{-ED,SD/RgT} [5.18] 
En la  Figura 5.6 se muestran las representaciones de Arrhenius correspon-
dientes a ambos parámetros junto con los parámetros cinéticos obtenidos. Se 
observa que la energía de activación de la difusividad en la capa de producto 
en el grano tiene un valor pequeño y significativamente inferior al obtenido 
para la sulfuración de calcinados, la cual era de 155 kJ/mol. 
Figura 5.6 Variación con la temperatura de kSD y DSD en la sulfuración directa de la 
dolomita semicalcinada. 
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En la  Figura 5.5 se han incluido, junto con los datos experimentales, las 
predicciones del modelo con los parámetros cinéticos aparentes obtenidos. En 
todos los casos, se observa una buena concordancia entre las curvas 
conversión-tiempo predichas por el MGTV y las obtenidas 
experimentalmente. 
5.4.1.2 Efecto del tamaño de partícula 
La influencia del tamaño de partícula del sorbente en la conversión de 
sulfuración se muestra en la  Figura 5.7 para la caliza “Blanca” y la caliza 
“Mequinenza” y en la  Figura 5.9 para la dolomita. Se observa un 
comportamiento diferente entre las calizas y la dolomita. 
En el caso de las calizas, la velocidad de sulfuración no depende del tamaño 
de partícula en el intervalo de temperatura y tamaño de partícula mostrados. 
Este hecho indica que la resistencia a la difusión de los gases en el sistema 
poroso de los sorbentes es relativamente poco importante en la velocidad 
global de sulfuración. Esta suposición se ha verificado mediante los perfiles 
de conversión en el interior de partículas parcialmente sulfuradas obtenidos 
mediante análisis SEM-EDX. 
Figura 5.7 Efecto del tamaño de partícula en la sulfuración de la caliza “Blanca” y la 
caliza “Mequinenza”. 0.1 MPa; H2S: 1% vol. 
 +0.4-0.63 mm;  +0.8-1 mm; +1.25-1.6 mm. 
En la  Figura 5.8 se muestran los perfiles de conversión en función de la 
posición radial en el interior de la partícula obtenidos en la sulfuración parcial 
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de la caliza “Mequinenza” a dos temperaturas diferentes (650 ºC y 800 ºC). 
Se observa que la conversión del sorbente es uniforme en toda la partícula a 
las dos temperaturas indicadas. 
Figura 5.8 Perfiles de azufre en el interior de partículas parcialmente sulfuradas de la 
caliza “Mequinenza” determinados mediante SEM-EDX. dp=+0.8-1 mm. 
Por otro lado, en la dolomita la velocidad de sulfuración no depende del 
tamaño de partícula a 650 ºC, pero sí que lo hace a temperaturas superiores, 
como se muestra en la  Figura 5.9. Esta diferencia encontrada entre el 
comportamiento a 650 ºC y a temperaturas superiores se debe a que la 
reacción de sulfuración se encuentra controlada por diferentes resistencias. A 
650 ºC la reacción se encuentra controlada por la difusión en la capa de 
producto en el grano y/o la reacción química superficial, mientras que a 
temperaturas superiores también existe una resistencia relativamente 
importante debido a la difusión de los gases en el sistema poroso del sorbente. 
En la  Figura 5.9 también se muestran las predicciones del modelo de grano de 
tamaño variable para la reacción de sulfuración directa de la dolomita 
semicalcinada utilizando los parámetros cinéticos obtenidos en el apartado 
 5.4.1.1. Se observa una buena predicción de las curvas conversión-tiempo 
obtenidas experimentalmente en todo el intervalo de temperaturas y de 
tamaños de partícula mostrados. 
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Figura 5.9 Efecto del tamaño de partícula en la sulfuración de la dolomita 
semicalcinada “Sierra de Arcos”. 0.1 MPa; H2S: 1% vol. 
 +0.4-0.63 mm; +0.8-1.0 mm; +1.25-1.6 mm; predicciones del MGTV 
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5.4.1.3 Efecto de la concentración de H2S 
En la  Figura 5.10 se muestra el efecto de la concentración de H2S en la 
sulfuración directa de la caliza “Mequinenza”. Se observa que a 650 ºC la 
velocidad de reacción aumenta al aumentar la concentración de H2S. Pero a 
temperaturas superiores (800 ºC) la velocidad de reacción no depende de la 
concentración de H2S. Yrjas y col. (1996a) mostraron que a 950 ºC la 
velocidad de la sulfuración directa de varias calizas no dependía de la 
concentración de H2S. Ellos argumentaron que la reacción en estas 
condiciones podía encontrarse controlada por un mecanismo de difusión de 
otras especies distintas al H2S. Fenouil y Lynn (1995a) encontraron que el 
orden aparente de la reacción de sulfuración directa de calizas descendía de 1 
a 0.5 al aumentar la temperatura. Ellos sugirieron que a bajas temperaturas la 
reacción se encuentra controlada por la reacción química superficial, mientras 
que a temperaturas más altas es más importante la difusión en estado sólido a 
través de la capa de CaS. 
Figura 5.10 Efecto de la concentración de H2S en la sulfuración directa de la caliza 
“Mequinenza”. 0.1 MPa; +0.8-1 mm. 
H2S: 0.25 % vol.; 0.5 % vol.; 1.0 % vol.; 1.5 % vol. 
En el caso de la dolomita, en la  Figura 5.11 se observa que la velocidad de 
sulfuración aumenta al aumentar la concentración de H2S tanto a baja 
temperatura (650 ºC) como a alta temperatura (800 ºC). Este hecho también ha 
sido observado por Yrjas y col. (1996a). En esta Figura también se representan 
las predicciones del MGTV suponiendo un orden de reacción igual a 1 respecto 
al H2S y utilizando los valores cinéticos obtenidos en el apartado  5.4.1.1. Se 
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observa una buena concordancia entre los resultados experimentales y las 
predicciones del modelo a ambas temperaturas. Por lo tanto, se puede indicar 
que el MGTV con un orden de reacción de 1 es adecuado para describir la 
variación de la velocidad de sulfuración con la concentración de H2S. 
Figura 5.11 Efecto de la concentración de H2S en la sulfuración de la dolomita 
“Sierra de Arcos”. 0.1 MPa; +0.8-1 mm. 
H2S: 0.25 % vol.; 0.5 % vol.; 1.0 % vol.; 1.5 % vol.; MGTV. 
5.4.1.4 Influencia de las diferentes resistencias en la sulfuración 
El efecto del tamaño de partícula en la velocidad de reacción indica la 
importancia relativa de la difusión de los gases en el sistema poroso de los 
sorbentes. En las calizas el tamaño de partícula no afecta a la velocidad de 
sulfuración directa en el intervalo de temperaturas y tamaños de partícula 
estudiados ( Figura 5.7) y la conversión a lo largo de toda la partícula es 
uniforme ( Figura 5.8). Esto indica que la resistencia a la difusión en los poros 
es relativamente poco importante en la velocidad global de reacción, estando 
controlada ésta por la difusión en la capa de CaS en el grano o por la reacción 
química superficial. Por el contrario, el efecto del tamaño de partícula en la 
dolomita varía en función de la temperatura. A bajas temperaturas (650 ºC) el 
tamaño de partícula no afecta a la velocidad de reacción, mientras que a 
temperaturas superiores, la velocidad de sulfuración disminuye al aumentar el 
tamaño de partícula ( Figura 5.9). Por lo tanto, la difusión de los gases en los 
poros del sólido puede ser relativamente importante a altas temperaturas. 
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Figura 5.12 Perfiles de azufre en el interior de partículas parcialmente sulfuradas de la 
dolomita predichos por el MGTV. P= 0.1 MPa; dp=0.8-1 mm; H2S = 1% vol. 
Este efecto provoca que a 650 ºC la conversión sea uniforme en toda la 
partícula, mientras que a temperaturas más altas se produzcan perfiles de 
conversión en el interior de la partícula, tal como se muestra en la  Figura 5.12. 
En el caso de la dolomita, la importancia relativa entre la reacción química 
superficial y la difusión a través de la capa de producto en el grano puede 
evaluarse mediante un análisis de la variación del parámetro β (ecuación 
[5.7]) con la temperatura. 
En la  Figura 5.13 se muestra la tendencia que sigue el parámetro β para la 
sulfuración directa de la dolomita semicalcinada con la temperatura. Como se 
observa, al aumentar la temperatura disminuye el valor del parámetro β, lo 
que significa que cuanto mayor sea la temperatura es mayor la importancia 
relativa de la difusión a través de la capa de producto en el grano sobre la 
reacción química superficial. Estos resultados se encuentran de acuerdo con 
lo observado por Yrjas y col. (1996a) y Fenouil y Lynn (1995a) en la 
sulfuración directa de calizas y por Fenouil y Lynn (1995c) en la sulfuración 
directa de dolomita. 
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Figura 5.13 Influencia de la temperatura sobre el parámetro β en la sulfuracion de la 
dolomita semicalcinada y totalmente calcinada. 
Sin embargo, se obtiene una tendencia opuesta con respecto a la sulfuración 
de la dolomita calcinada, aun siendo en ambos casos una capa no porosa de 
CaS·MgO. Estas diferencias pueden deberse a diversas características 
específicas de la difusión de especies en estado sólido. 
Hay que tener en cuenta que la difusión iónica en estado sólido es un proceso 
complejo y que depende de las especies que difunden y de la composición y 
estructura cristalina del sólido. Los átomos o iones existentes en un cristal 
oscilan alrededor de su posición de equilibrio. Estas oscilaciones pueden 
provocar ocasionalmente un salto de un átomo o ion que produce un cambio 
de su posición en la red. Saltos sucesivos producen la difusión en estado 
sólido. La movilidad de los átomos o iones en la red cristalina se encuentra 
favorecida por las imperfecciones dentro de la misma (Mahuli y col., 1999). 
Por lo tanto, no es extraño que se hayan encontrado valores para la energía de 
activación de la difusividad en estado sólido en un amplio intervalo de 
valores: entre 60 kJ/mol y 400 kJ/mol (Lide, 2002). 
En la sulfuración de CaO, se produce la difusión de iones S2- desde la 
superficie de la capa no porosa de CaS hacia la interfase CaS-CaO (Agnihotri 
y col., 1999a). El balance local de masa y de cargas se mantiene mediante la 
contradifusión de los iones O2- hacia la superficie del grano. Hay que tener en 
cuenta que el sistema cristalino del CaO y del CaS es cúbico en ambos casos 
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(Perry y Green, 1984), por lo que la reacción de sulfuración de calcinados se 
realiza por una sustitución y desplazamiento de los iones S2- y O2-. 
En la sulfuración directa de CaCO3, igualmente se produce la difusión en 
estado sólido de S2- a través del CaS hacia la interfase CaS-CaCO3. Para 
mantener el balance local de masa y de cargas se produce una contradifusión 
iónica, probablemente de CO32-, hacia la superficie del grano (Fenouil y 
Lynn, 1995a). En la dolomita semicalcinada, el MgO se encuentra formando 
parte de la red cristalina romboédrica o hexagonal formada por CaCO3·MgO. 
En la sulfuración se produce una recristalización que genera una estructura 
con imperfecciones en mayor o menor grado en función de la temperatura 
(Fenouil y Lynn, 1995a). Además, el MgO tiende a estabilizar la estructura 
original durante la reacción de sulfuración (Harvey y col., 1976). 
Por lo tanto, la capa de CaS formada y las especies que difunden son 
diferentes en la sulfuración directa y en la de calcinados, lo que puede 
ocasionar que este proceso sea diferente en cada caso. 
5.4.2 Sulfuración directa a presiones superiores a la atmosférica 
El estudio del efecto de la presión total en la reacción de sulfuración directa 
se ha realizado mediante el análisis de los resultados obtenidos en el reactor 
diferencial de lecho fijo. Para ello, se han realizado experimentos a tres 
presiones totales (0.1, 0.5 y 1.0 MPa) con un 0.5% en volumen de H2S. 
5.4.2.1 Efecto de la presión total 
En la  Figura 5.14 se muestra el efecto de la presión total en la sulfuración de 
la caliza “Blanca” y de la caliza “Mequinenza” en condiciones no calcinantes. 
Se observa que al aumentar la presión total se produce un aumento de la 
velocidad de reacción en los instantes iniciales. Sin embargo, la conversión 
final sigue siendo muy baja, sobre todo en el caso de la caliza “Blanca”. Cabe 
mencionar que los experimentos se han realizado con una composición 
constante de H2S de 0.5% en volumen, por lo que al aumentar la presión, 
aumenta de manera proporcional la presión parcial de H2S. 
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Figura 5.14 Efecto de la presión total en la sulfuración de las calizas “Blanca” y 
“Mequinenza”. 850 ºC; H2S: 0.5 % vol.; +0.8-1 mm;  P = 0.1 MPa; P = 1.0 MPa. 
En la  Figura 5.15 se muestra el efecto de la presión total en la sulfuración directa de 
la dolomita semicalcinada utilizando una concentración de H2S constante de 0.5%. 
Se observa que un aumento de la presión total produce un aumento de la velocidad 
de reacción en todo el intervalo de temperaturas mostrado (650-850 ºC). El 
aumento en la velocidad de reacción se debe a una mayor presión parcial de H2S en 
los gases de reacción. Sin embargo, este aumento no es tan elevado como cabe 
esperar de las predicciones del modelo de grano utilizando la cinética 
obtenida a presión atmosférica, como se observa en la  Figura 5.15. 
A la temperatura más baja (650 ºC), las curvas conversión-tiempo predichas 
por el modelo a 0.5 y 1.0 MPa difieren relativamente poco de las obtenidas 
experimentalmente. Sin embargo, a temperaturas mayores las curvas 
obtenidas teóricamente sobrepredicen los resultados experimentales de 
manera notable. Es a estas temperaturas cuando la reacción se encuentra 
controlada por la difusión de los gases en los poros y por la difusión del H2S 
en la capa de producto en el grano. Este efecto es idéntico al observado en la 
sulfuración de calcinados, descrito en el apartado 4.4.2.4. 
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Figura 5.15 Efecto de la presión total en la sulfuración de la dolomita “Sierra de 
Arcos”. H2S: 0.5 % vol.; +0.8-1 mm.  0.1 MPa; 0.5 MPa; 1.0 MPa. 
  MGTV con la cinética obtenida a 1 atm sin ninguna modificación. 
  MGTV con las kSD,P y DSD,P según las ecs. [5.19] y [5.20] (m= 0.4, s=0.5). 
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Para realizar el modelado matemático de la reacción de sulfuración directa a 
presión se han realizado las mismas modificaciones que se han descrito para 
la sulfuración de calcinados. La primera modificación tiene en cuenta la 
variación con la presión total de la difusividad efectiva del gas en el sistema 
poroso: 
 m
H1,eP
HeP, P
D
D 2
2
S
S
==  [5.19] 
La segunda modificación afecta a la difusividad en la capa de producto: 
 s
1PSD,
PSD, P
D
D ==  [5.20] 
siendo DSD,P=1 la difusividad efectiva obtenida a 0.1 MPa. 
Ajustando las curvas conversión-tiempo obtenidas por medio del MGTV con 
las ecuaciones [5.19] y [5.20] a las curvas obtenidas experimentalmente se 
obtienen unos valores de los parámetros m = 0.4 y s = 0.5. De este modo, se 
consigue un buen ajuste entre las curvas conversión-tiempo predichas por el 
modelo y las obtenidas experimentalmente, como se muestra en la  Figura 
5.15. Se observa que el efecto de la presión total sobre la difusividad efectiva 
del H2S en los poros es el mismo que se obtuvo en la sulfuración de 
calcinados. Sin embargo, el exponente s, que tiene en cuenta el efecto de la 
presión en la difusividad en la capa de producto pasa de 1 en la sulfuración de 
calcinados a 0.5 en la sulfuración directa. Esto puede deberse a diferencias en 
el proceso de difusión iónica en la capa de producto. 
Por último, en la  Figura 5.15 se observa que a 0.5 y 1.0 MPa se obtiene 
aparentemente una conversión máxima del 80-85%. A conversiones mayores, 
la reacción se hace extremadamente lenta. Sin embargo, en los experimentos 
realizados a 0.1 MPa la sulfuración transcurre hasta la conversión completa, 
no estando claras las razones de este comportamiento a presiones superiores a 
la atmosférica. 
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5.4.2.2 Efecto de la temperatura 
En la  Figura 5.16 se muestra el efecto de la temperatura en la velocidad de la 
sulfuración directa de la dolomita semicalcinada a 0.1, 0.5 y 1.0 MPa. Se 
observa que en todos los casos la velocidad de reacción aumenta con la 
temperatura hasta 800 ºC. A temperaturas superiores no se observa un 
aumento significativo en la velocidad de reacción. Esto se debe a que a 
temperaturas altas la reacción se encuentra controlada por procesos 
difusionales, probablemente la difusión del gas en el sistema poroso del 
sorbente, ya que en las condiciones en que se han realizado los experimentos 
no influye la resistencia a la transferencia externa de materia. 
Figura 5.16 Efecto de la temperatura de reacción en la sulfuración directa de la 
dolomita semicalcinada. H2S: 0.5 %vol.; +0.8-1 mm. 
 650 ºC; 700 ºC; 750 ºC; 800 ºC; 850 ºC;  MGTV. 
 
Sin embargo, a presiones superiores a la atmosférica, al aumentar la 
temperatura de 750 ºC a 850 ºC se observa un aumento en la velocidad de 
reacción menor que a presión atmosférica. Este hecho se debe a que al 
aumentar la presión total se produce un descenso en la difusividad de los 
gases en los poros del sorbente, por lo que la transferencia de materia en los 
poros es relativamente más importante a presión. 
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6. CALCINACIÓN Y SULFURACIÓN SIMULTÁNEAS 
6.1 INTRODUCCIÓN 
La reacción de sulfuración de los sorbentes cálcicos puede producirse en 
condiciones calcinantes o no calcinantes. Si la temperatura de reacción es 
inferior a la temperatura de calcinación del CaCO3, la cual es función de la 
presión parcial de CO2, la reacción que se produce es la sulfuración directa 
del sorbente: 
 CaCO3  +  H2S CaS  +  CO2  +  H2O [6.1] 
Esta reacción se ha estudiado en el Capítulo 5. Por el contrario, si la 
temperatura es mayor que la temperatura de calcinación, el CaCO3 puede 
calcinar, pudiéndose presentar varias situaciones. Una de ellas corresponde al 
caso en que la calcinación se produce previamente a la sulfuración: 
 CaCO3 CaO  +  CO2 [6.2] 
 CaO  +  H2S CaS  +  H2O [6.3] 
La reacción de calcinación se ha estudiado en el Capítulo 3 y la reacción de 
sulfuración de CaO en el Capítulo 4. Sin embargo, puede presentarse la 
situación en la que el sorbente sin calcinar se ponga en contacto directamente 
con el gas a desulfurar en condiciones en las que puede calcinarse. Esta 
situación podría presentarse en el caso de realizar la desulfuración en un 
lecho móvil que opere en corrientes paralelas, si previamente no se ha llevado 
a cabo una etapa de calcinación. En estas condiciones, podemos pensar que se 
puedan producir las tres reacciones simultáneamente (calcinación, sulfuración 
de calcinados y sulfuración directa), de manera que tenga lugar la sulfuracion 
del CaO a medida que se vaya formando o bien que la calcinación sea muy 
rápida y se produzca la sulfuración únicamente del CaO, o bien que la 
calcinación sea muy lenta y tenga lugar la sulfuración directa del CaCO3. 
Existen pocos trabajos que hayan investigado el efecto de la calcinación de 
los sorbentes cálcicos en su sulfuración cuando ambas reacciones se producen 
simultáneamente. Fenouil y Lynn (1995b) analizaron la reacción de 
sulfuración del CaCO3 con partículas de 1 mm, a presión atmosférica y a dos 
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temperaturas diferentes, con una composición de los gases de 88% de CO2, 
1.7% de H2S y el resto formado por H2, H2O y CO. A 945 ºC, 59 ºC por 
encima de la temperatura de calcinación, Fenouil y Lynn observaron que la 
calcinación era mucho más rápida que la sulfuración y la reacción que tenía 
lugar era la sulfuración del CaO. Además, la velocidad de sulfuración cuando 
el sorbente se ha calcinado en una etapa previa era igual a la que se obtenía 
cuando debía calcinarse y sulfurarse a la vez. Sin embargo, cuando la 
reacción se producía a 915 ºC, 29 ºC por encima de la temperatura de 
calcinación, la calcinación era más lenta que la sulfuración. En este caso, la 
sulfuración de muestras precalcinadas es más rápida que la sulfuración del 
sorbente fresco. En este caso, Fenouil y Lynn encontraron que la reacción se 
encontraba controlada por la calcinación, ya que en cualquier instante sólo 
había presente un 4% de los átomos de Ca como CaO; el resto estaba presente 
como CaCO3 o CaS. 
Lin y col. (1995), analizaron, mediante experimentos realizados en 
termobalanza, el efecto de la presión total en la reacción de sulfuración de 
partículas de 1 mm de caliza. Ellos observaron que con un 10% de CO2 a 
presión atmosférica se producía de forma rápida la calcinación a 868 ºC (108 
ºC sobre la temperatura de calcinación), caracterizada por un fuerte descenso 
en el peso de muestra, y, seguidamente, se producía un aumento del mismo, 
correspondiente a la reacción de sulfuración del CaO formado. Sin embargo, 
cuando se aumentaba la presión total a 0.4 MPa y la sulfuración se llevaba a 
cabo a 865 ºC (sólo 28 ºC sobre la temperatura de calcinación), se producía 
un descenso en el peso de muestra de manera lenta, indicando que la reacción 
se encuentra controlada por la calcinación o por la sulfuración directa del 
CaCO3. 
En el presente Capítulo se va a analizar la reacción de sulfuración de los 
sorbentes no calcinados en condiciones calcinantes. Únicamente se han 
realizado experimentos con la dolomita “Sierra de Arcos” y la caliza 
“Mequinenza” ya que la caliza “Blanca” tiene una reactividad muy inferior y 
es un sorbente poco atractivo para ser utilizado en la desulfuración de gases. 
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6.2 EXPERIMENTAL 
Se ha analizado el efecto que tiene la calcinación cuando ocurre 
simultáneamente a la sulfuración con partículas de +0.8-1.0 mm de la caliza 
“Mequinenza” y la dolomita “Sierra de Arcos” a dos presiones totales: 0.1 y 
1.0 MPa. Los experimentos realizados a 0.1 MPa se han llevado a cabo en la 
termobalanza Setaram TGC-85 y los realizados a 1.0 MPa, en el reactor 
diferencial. 
6.2.1 Termobalanza Setaram TGC-85 
Unos 10 mg de muestra se sitúan en el interior de la cestilla de la 
termobalanza y se introducen en el interior del tubo reactor. El reactor se 
encuentra a la temperatura de reacción y se pasa por su interior un flujo de 2 
cm3 s-1 de CO2 para evitar la calcinación del CaCO3 antes de introducir los 
gases de reacción. En el caso de la dolomita, se mantienen estas condiciones 
durante 5 minutos, tiempo suficiente para que se produzca la calcinación del 
MgCO3. Cuando la temperatura y el peso de muestra se encuentran estables 
se procede al cambio del flujo de CO2 por el de la mezcla de los gases de 
reacción (5.6 cm3 s-1 C.N., correspondientes a una velocidad lineal de 12.9 
cm/s a 850 ºC). Los gases de reacción se componen de H2, CO2, CO y H2O, 
en equilibrio a la temperatura de reacción, un 1% H2S y el resto N2. En este 
caso se realizará el análisis de la reacción a partir de las curvas peso de 
muestra-tiempo obtenidas. 
6.2.2 Reactor diferencial 
El procedimiento seguido en los experimentos realizados en el reactor 
diferencial es similar al que se ha descrito en el Capítulo 4 (apartado 4.2.3), 
salvo que se suprime la etapa de la calcinación previa del sorbente, 
introduciendo aproximadamente 1 g de sorbente directamente en el depósito 
de sólidos situado sobre el reactor. Una vez que el reactor se encuentra en las 
condiciones de temperatura y presión deseadas, se pasa la mezcla de gases de 
reacción (H2, CO2, CO y H2O en equilibrio a la temperatura de reacción, 0.5 
% H2S y el resto N2) con un caudal total de 222 cm3 s-1 (C.N.), 
correspondiente a una velocidad del gas de 15.2 cm s-1 a 1.0 MPa y 850 ºC en 
el interior del reactor. Seguidamente, se empiezan a realizar los análisis de la 
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concentración de H2S a la salida del reactor con un cromatógrafo de gases. 
Cuando todo el sistema se encuentra estable se introduce la muestra desde el 
depósito al reactor, comenzando la reacción de sulfuración a la vez que se 
calcina el sorbente. Las variaciones obtenidas en la concentración de H2S 
permiten obtener las curvas conversión-tiempo correspondientes a cada 
experimento. 
6.3 MODELO DE LA REACCIÓN DE CALCINACIÓN-
SULFURACIÓN EN LA PARTÍCULA 
El modelado de la calcinación y sulfuración simultáneas se ha realizado a 
partir de los modelos de grano de tamaño variable individuales de calcinación 
y sulfuración de calcinados. En el modelo se supone que la calcinación puede 
tener lugar en toda la partícula, aunque con perfiles internos de conversión, y 
que la sulfuración ocurre únicamente sobre el CaO a medida que se va 
formando, y no se sulfura el CaCO3 que aún no haya calcinado. En las 
condiciones en las que ocurra la sulfuración directa del CaCO3, se ha aplicado 
el modelo desarrollado previamente. En la  Figura 6.1 se muestra un esquema 
de la conversión de calcinación y sulfuración de los granos en la partícula. 
Figura 6.1 Conversión de calcinación de los granos de CaCO3 (XC) y conversión de 
sulfuración de los granos de CaO (XS) en la partícula. 
XC 
XS 
R=0 R=+R0R=-R0
Granos de CaCO3 
Capa de pequeños granos de CaO parcial o totalmente sulfurados 
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Inicialmente, las partículas se componen de granos de CaCO3, que son 
relativamente grandes. Este CaCO3 empieza a calcinar a una velocidad 
determinada, que depende de la presión total, de la temperatura y de la 
presión parcial de CO2. En la calcinación, se producen pequeños granos de 
CaO sobre la superficie de los granos de CaCO3. Estos granos de CaO se irán 
sulfurando, según un modelo de núcleo decreciente, formando una capa de 
CaS alrededor de un núcleo de CaO. La velocidad relativa entre la formación 
de los granos de CaO (calcinación) y la velocidad de sulfuración de los 
mismos determinará si la calcinación controla o no la reacción. 
La difusión de los gases en el interior de la partícula no se divide en una 
difusión a través de los poros primitivos de la partícula sin calcinar (CaCO3) y 
una posterior difusión entre los granos de CaO/CaS que rodean a cada grano 
de CaCO3. En su lugar, se supone un entramado homogéneo de granos de 
CaO/CaS y CaCO3, con un único radio de poro, calculado a partir de la 
superficie específica obtenida como suma de la del CaCO3 y la del CaO 
parcial o totalmente sulfurado que se encuentren presentes en cada momento. 
Para calcular las propiedades del sólido se han utilizado las mismas 
suposiciones que en los modelos previos. 
6.3.1 Resolución del modelo de reacción de calcinación-sulfuración 
El modelo se divide en dos partes: una de cálculo de la velocidad de 
calcinación, y otra de cálculo de la velocidad de sulfuración. En la  Figura 6.2 se 
muestra un esquema secuencial de los procesos que va sufriendo un grano de 
CaCO3 en el interior de la partícula. El modelo comienza con el cálculo de la 
conversión de calcinación de los granos de CaCO3 en función de la posición 
radial dentro de la partícula en un intervalo de tiempo determinado. La 
calcinación de cada grano se produce según un modelo de núcleo decreciente. 
Por lo tanto, tras el primer cálculo de la conversión de calcinación en el grano, 
se tiene una capa externa porosa de pequeños granos de CaO, cuyo espesor 
depende de la conversión obtenida, y el núcleo de CaCO3 sin calcinar. En el 
siguiente intervalo de tiempo, se continúa con la calcinación del núcleo de 
CaCO3 y se empieza con la sulfuración de los granos de CaO formados en el 
intervalo de tiempo anterior, que aumentan de tamaño debido a que el volumen 
molar del CaS es mayor que el del CaO, disminuyendo la porosidad de esa 
capa. Este proceso se repite en sucesivos intervalos de tiempo. 
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Figura 6.2 Secuencia de calcinación-sulfuración en un grano de CaCO3 en el interior 
de la partícula. 
De este modo, dentro de lo que era un grano de CaCO3, existirán diferentes 
capas de granos de CaO que se corresponden con los incrementos obtenidos 
en la conversión de calcinación en cada intervalo de tiempo considerado. 
Cada una de estas capas tendrá una conversión de sulfuración diferente, ya 
que la capa más externa es la que primero se ha formado y llevará más tiempo 
sulfurándose. 
1º. Un grano de CaCO3 comienza a 
calcinarse: aparecen pequeños 
granos de CaO alrededor del núcleo 
central de CaCO3. 
2º. Los granos de CaO formados 
anteriormente empiezan a sulfurarse y 
aumentan de tamaño, disminuyendo la 
porosidad. Mientras, la calcinación 
prosigue en el núcleo central de 
CaCO3, apareciendo una nueva capa 
de CaO 
3º. La sulfuración tiene lugar en las dos 
capas anteriormente formadas de CaO. 
La capa más externa tiene una 
conversión de sulfuración mayor que 
la segunda capa, ya que ha empezado 
a reaccionar antes. Al mismo tiempo, 
la calcinación del núcleo de CaCO3 
prosigue, formando una nueva capa de 
CaO. 
Grano de CaCO3 
Grano recién formado y núcleo sin reaccionar de CaO 
Capa de CaS alrededor de un núcleo de CaO 
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6.3.1.1 Algoritmo de cálculo 
Para la resolución del modelo de calcinación-sulfuración descrito, los 
programas en lenguaje FORTRAN correspondientes a los modelos de grano 
de calcinación y de sulfuración de calcinados descritos en los Capítulos 3 y 4, 
respectivamente, se han integrado en el siguiente algoritmo de cálculo y cuyo 
esquema se muestra en la Figura 6.3: 
1. Lectura de datos iniciales: se introducen las condiciones de operación 
(P, T, composición del gas, velocidad de flujo), las características del 
sorbente (ε, Se, parámetros cinéticos) y el incremento de tiempo (∆t). 
2. Se divide la partícula en rodajas de igual volumen y se calculan las 
propiedades iniciales en cada rodaja: conversión, radio de grano, radio 
de poro y difusividad efectiva. 
3. Cálculo del tiempo de reacción: ti+1 = ti + ∆t. 
4. Cálculo del incremento en la conversión de calcinación, en el intervalo 
de tiempo considerado con el modelo de calcinación (Capítulo 3). Cada 
incremento en la conversión se corresponde con una nueva capa de 
CaO. 
5. Si es el primer intervalo de tiempo, se salta la etapa de sulfuración 
(puntos 6 y 7), pasando al punto 8. 
6. Cálculo del incremento en la conversión de sulfuración, en el intervalo 
de tiempo considerado, en cada una de las capas de CaO formadas en 
intervalos de tiempo anteriores al actual, utilizando el modelo de 
sulfuración de calcinados (Capítulo 4). 
7. Se almacenan los datos de conversión de sulfuración de cada capa de 
CaO que se ha sulfurado. 
8. Cálculo de la difusividad efectiva del gas en cada rodaja de la partícula 
para el siguiente intervalo de tiempo. 
9. Si el tiempo de reacción es inferior al especificado o la conversión no 
es completa, se vuelve al punto 3. 
10. Salida de resultados: los resultados obtenidos son, en cada intervalo de 
tiempo, los perfiles de concentración de H2S y CO2, los perfiles de 
conversión de calcinación y sulfuración en el interior de la partícula, y 
la conversión de calcinación y sulfuración global de la partícula. 
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Figura 6.3 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del modelo de 
calcinación-sulfuración. 
Resultados en cada intervalo de tiempo: 
Perfil de concentración de H2S y CO2 
Perfil de XC y XS 
Conversión global 
Lectura de datos 
Condiciones de operación: P,T, composición 
Características del sorbente: ε, Se, ks, Ds 
∆t 
t+∆t 
Rodajas en la partícula 
Cálculo de datos iniciales 
X, rp, rg, De 
Se almacenan los resultados de XS en 
cada capa de CaO y rodaja de la partícula
XS = 1 
SI 
NO
NO 
FIN
Conversión de calcinación 
en cada rodaja de la partícula
Nueva capa de CaO
t = ∆t SI 
Conversión de sulfuración 
en cada capa de CaO
Nueva difusividad efectiva
XC=1
NO
SI 
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6.4 RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
6.4.1 Experimentos a presión atmosférica 
6.4.1.1 Análisis de los termogramas 
Los experimentos a presión atmosférica se han realizado en termobalanza. 
Los resultados obtenidos son las variaciones del peso de muestra con el 
tiempo de reacción. El peso molecular del CaCO3 es 100, el de CaS es 72 y el 
de CaO es 56. Por lo tanto, la calcinación produce un descenso en el peso de 
la muestra de CaCO3, mientras que la sulfuración produce un aumento del 
peso de muestra respecto al de CaO, pero un descenso respecto al CaCO3. En 
la  Figura 6.4 se muestran las variaciones típicas, relativas al peso inicial de 
CaCO3 introducido (W0), en el peso de la muestra durante la calcinación-
sulfuración de un sorbente cálcico. La curva número 1 corresponde al caso en 
que la calcinación es muy rápida; la curva número 3 es típica de una 
calcinación muy lenta; y la curva número 2 se trata de una situación 
intermedia entre las anteriores. Con objeto de facilitar la comparación, las 
curvas que se van a utilizar de la dolomita, han sido modificadas, de tal 
manera que el peso que se muestra en las gráficas sólo muestra el peso de 
CaCO3, CaO o CaS, y no de MgO u otros inertes. 
Figura 6.4 Termogramas típicos que se pueden presentar en la calcinación-
sulfuración de los sorbentes cálcicos. 
El peso de muestra en un momento dado es la suma de los pesos de CaCO3, 
CaO y CaS, y viene dado por la siguiente expresión en función de las 
conversiones de calcinación y de sulfuración: 
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Por lo tanto, a partir del peso de muestra obtenido en un tiempo determinado 
no es posible calcular la conversión de calcinación y sulfuración por 
separado, ya que existen múltiples parejas de valores de XC y XS que 
proporcionan el mismo peso de muestra. Sin embargo, en determinadas 
situaciones puede calcularse la conversión de sulfuración a partir del peso de 
la muestra. Por ejemplo, si la calcinación es muy rápida se puede suponer que 
no hay CaCO3 y XC = 1; por otro lado, si la calcinación es muy lenta será 
muy poco el CaO presente en cada momento y XC = XS. 
Dada la dificultad para obtener las curvas conversión-tiempo de la 
calcinación y sulfuración simultánea a partir de los termogramas, el análisis 
de los resultados experimentales y de las predicciones de los modelos se han 
realizado utilizando las variaciones del peso relativos al peso inicial. 
6.4.1.2 Resultados y discusión 
Se han realizado experimentos a 800 ºC y 850 ºC con diferentes presiones 
parciales de CO2 en los que la sulfuración de la dolomita y la caliza 
“Mequinenza” se produce mientras el sorbente cálcico se calcina. Los 
resultados se muestran en la  Figura 6.5. 
En todos los casos se observa que con las concentraciones de CO2 más 
pequeñas se produce un rápido descenso de peso, seguido por un aumento del 
mismo. El rápido descenso se corresponde con la calcinación del CaCO3, que 
se observa es total antes de los 2 primeros minutos de reacción. El aumento 
posterior se debe a la sulfuración del CaO producido. A medida que se 
aumenta la concentración de CO2 en los gases de reacción se observa que se 
ralentiza la calcinación. Con las concentraciones de CO2 más altas se observa 
un descenso más lento del peso de la muestra. En este régimen de reacción, la 
dolomita alcanza la conversión completa, correspondiente a un W/W0 de 
0.72. Sin embargo, en la caliza “Mequinenza” se produce una disminución en 
el peso de W/W0 entre 0.85 y 0.95, según el caso. Esta disminución se 
corresponde con una conversión de sulfuración de 0.18 a 0.54, suponiendo 
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que todo el CaO que se produce se sulfura (XC = XS). Además, tras un 
descenso inicial en el peso de la muestra, éste se mantiene constante. Incluso 
dejando la muestra hasta 40 minutos en las condiciones de reacción no se 
observa variación en el peso. 
Figura 6.5 Termogramas obtenidos durante la calcinación simultánea a la 
sulfuración para la caliza “Mequinenza” y la dolomita “Sierra de Arcos”. 0.1 MPa; 1% 
H2S, 5% H2 y el resto CO2+N2; +0.8-1.0 mm. 
Para analizar cómo influye la calcinación del sorbente sobre su sulfuración, se 
va a realizar un examen detallado de cada una de los termogramas obtenidos. 
En la interpretación de los resultados se ha tenido en cuenta la temperatura de 
calcinación correspondiente a cada una de las presiones parciales de CO2 y su 
diferencia con la temperatura de reacción. Además, también se han 
considerado los tiempos necesarios para la conversión completa de 
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calcinación o sulfuración si únicamente tuviese lugar una de las dos 
reacciones, obtenidos de los resultados mostrados en los Capítulos 3 y 4. 
Estos datos se muestran en la  Tabla 6.1 y en la  Figura 6.6. 
Tabla 6.1 Condiciones de operación en los experimentos a 0.1 MPa. 
T (ºC) 800 850 
PCO2,eq (kPa) 21 49 
PCO2 (kPa) 7 11 15 20 30 40 
Tcalc (ºC) 741 765 781 797 820 837 
T-Tcalc (ºC) 59 35 19 53 30 13 
 
Figura 6.6 Tiempo de calcinación y de sulfuración de la caliza “Mequinenza” y 
dolomita “Sierra de Arcos”. +0.8-1.0 mm; 0.1 MPa; 1% H2S. 
En las Figuras 6.7 y 6.8 se muestran los termogramas obtenidos con la 
dolomita y la caliza “Mequinenza”, respectivamente, junto con las siguientes 
curvas teóricas obtenidas con distintas suposiciones: 
- Curva 1: predicciones del modelo de calcinación de CaCO3 (Capítulo 
3) con sulfuración instantánea. 
- Curva 2: predicciones obtenidas sumando el aumento de peso 
obtenido en la sulfuración de calcinados (Capítulo 4) a la disminución 
obtenida en la calcinación (Capítulo 3) considerando que ambos 
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procesos ocurren simultáneamente y no existe interferencia entre 
ellos. En este caso se supone que la sulfuración es igual a la del 
sorbente calcinado con anterioridad. 
- Curva 3: predicciones del modelo de calcinación-sulfuración 
simultánea (descrito en el presente Capítulo). 
- Curva 4: predicciones del modelo de la sulfuración directa (Capítulo 5). 
Con la dolomita, en la  Figura 6.7 se observa que hasta un 11% de CO2 a 800 
ºC y hasta un 30% CO2 a 850 ºC (condiciones en que la temperatura es 35 y 
30 ºC mayor que la temperatura de calcinación, respectivamente), la 
calcinación es mucho más rápida que la sulfuración, de acuerdo con lo 
mostrado en la  Figura 6.6. El modelo de calcinación-sulfuración 
simultánea (curva 3) predice adecuadamente los resultados 
experimentales. Pero también se ajustan adecuadamente a los resultados 
experimentales las predicciones teóricas suponiendo que la calcinación y 
la sulfuración son reacciones independientes entre sí (curva 2). En estos 
casos la velocidad de sulfuración es igual a la de la dolomita totalmente 
calcinada. 
A 800 ºC y un 15% de CO2 la temperatura de reacción sólo es 19 ºC 
mayor que la temperatura de calcinación y la velocidad de calcinación es 
ligeramente inferior a la de sulfuración. En este caso, la suposición 2 no 
predice la curva experimental, debido a que la sulfuración se encuentra 
retardada por la velocidad de calcinación. Sin embargo, el modelo de 
calcinación-sulfuración simultánea tiene en cuenta este efecto y el ajuste 
con la curva experimental es bueno (curva 3). Este modelo predice que 
prácticamente todo el CaO que se genera se sulfura. El Ca se encuentra en 
su mayoría como CaCO3 o CaS, existiendo poca cantidad de CaO en cada 
instante. Este hecho hace que la suposición 1, en la que todo el CaO 
formado se sulfura instantáneamente, también prediga de manera 
adecuada los resultados experimentales. En este caso, y a modo de 
comparación, también se muestra la curva obtenida si ocurriese la 
sulfuración directa de la dolomita (curva 4). Se observa que la velocidad 
de la sulfuración directa es menor que la obtenida experimentalmente. 
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Por último, a 850 ºC y un 40% de CO2, la temperatura sólo se encuentra 
13 ºC por encima de la de calcinación y la velocidad de calcinación es más 
lenta que la de sulfuración. El modelo de calcinación-sulfuración 
simultánea (curva 3) predice que todo el CaO que se forma se sulfura, por 
lo que la reacción se encontraría controlada por la calcinación (suposición 
1). De esta forma, las curvas 1 y 3 son similares, pero muestran una 
velocidad de sulfuración menor que la obtenida experimentalmente. Sin 
embargo, la curva obtenida con el modelo de sulfuración directa (curva 4) 
predice adecuadamente los resultados experimentales. Esto es debido a 
que la velocidad de la sulfuración directa de la dolomita es mayor que la 
velocidad de calcinación, ocurriendo únicamente la más rápida. 
Figura 6.7 Variación de peso en la calcinación y sulfuración simultáneas de la dolomita 
“Sierra de Arcos”.  resultados experimentales; 0.1 MPa; +0.8-1.0 mm; 1% H2S. 
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Figura 6.7 (Cont.) Variación de peso en la calcinación y sulfuración simultáneas de la 
dolomita “Sierra de Arcos”.  resultados experimentales; 0.1 MPa; +0.8-1.0 mm; 1% H2S. 
En la  Figura 6.8 se muestran los termogramas obtenidos con la caliza 
“Mequinenza” y las correspondientes predicciones de los modelos ya 
descritos. A 800 ºC sin CO2 y a 850 ºC hasta un 20 % CO2 el modelo de 
calcinación-sulfuración simultánea (curva 3) predice curvas muy similares a 
las obtenidas suponiendo que los procesos de calcinación y sulfuración son 
independientes entre sí (curva 2). Ambas curvas predicen adecuadamente los 
resultados experimentales. 
Sin embargo, con el resto de concentraciones de CO2 el comportamiento del 
sorbente es diferente. Inicialmente tiene lugar un descenso en el peso de la 
muestra relativamente rápido, hasta un valor de W/W0 entre 0.85-0.95, a 
partir del cual se mantiene constante. Este comportamiento tiene lugar incluso 
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en situaciones en las que la velocidad de calcinación es superior a la de 
sulfuración, e incluso apreciablemente superior, como en el caso de un 7% de 
CO2 a 800 ºC (ver  Figura 6.6). Ninguno de los modelos propuestos es capaz 
de predecir estos resultados experimentales (curvas 1, 2 y 3). Este 
comportamiento es muy similar al que ocurría con la sulfuración directa de 
las calizas, de las cuales no se han obtenido los parámetros cinéticos 
(Capítulo 5) debido a su baja utilidad práctica para la desulfuración de gases. 
No obstante, en la sulfuración directa se obtenían conversiones máximas 
menores que las que se obtienen durante la calcinación y sulfuración 
simultáneas. 
Figura 6.8  Variación de peso en la calcinación y sulfuración simultáneas de la 
caliza “Mequinenza”. resultados experimentales; 0.1 MPa; +0.8-1.0 mm; 1% H2S. 
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Figura 6.8 (Cont.) Variación de peso en la calcinación y sulfuración simultáneas de la 
caliza “Mequinenza”.  resultados experimentales; 0.1 MPa; +0.8-1.0 mm; 1% H2S. 
Ahora bien, en este caso no sólo se inhibe la sulfuración en un momento 
determinado, sino que también lo hace la calcinación. Al no haber 
calcinación, la sulfuración directa de la caliza sólo tiene lugar en una pequeña 
extensión, como se ha visto. Hasta el momento en que se inhiben ambas 
reacciones, es posible que se haya sulfurado todo el CaO producido, o puede 
que quede CaO sin sulfurar. 
Para analizar esta situación, se ha realizado un nuevo experimento a 850 ºC y 
con un 30% de CO2 ( Figura 6.9), igual que el descrito anteriormente. Al cabo 
de 18 minutos, y tras 16 minutos manteniéndose el peso de muestra constante 
(W/W0=0.85), se eliminan de los gases de reacción el H2S y el H2O, este 
último para evitar la regeneración del CaS producido. Este hecho produce un 
rápido descenso en el peso de la muestra. Es decir, el CaCO3 restante calcina. 
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El peso de la muestra se estabiliza en un valor aproximado de W/W0=0.64. En 
estas condiciones la reacción del CaS con CO2 es desfavorable y ocurre a una 
velocidad muy lenta (Turkdogan y Olsson, 1978). Si se supone que el calcio 
presente se encuentra como CaO o como CaS (XC=1), según la ecuación [6.4] 
se obtiene que la conversión de sulfuración, XS, es igual a 0.5. Además, el 
descenso en el peso de la muestra durante la calcinación es de 0.21, lo que 
significa que existía aún un 48% de CaCO3 en la muestra. Por lo tanto, tras la 
primera etapa de sulfuración, prácticamente todo el Ca se encuentra como 
CaCO3 o CaS, y muy poco como CaO. Posteriormente, se introducen de 
nuevo el H2S y el H2O, observándose un rápido aumento en el peso de la 
muestra hasta que finalmente se mantiene en un valor estable de W/W0=0.72. 
El aumento en el peso durante la segunda etapa de sulfuración (∆W/W0=0.08) 
se corresponde con una conversión completa del CaO formado. Esto significa 
que el Ca que aún no se había sulfurado, lo ha hecho, y al final todo el calcio 
se encuentra como CaS. 
Figura 6.9 Evolución del peso de la muestra durante la calcinación simultánea a la 
sulfuración de la caliza “Mequinenza”, posterior calcinación total del sorbente y eventual 
sulfuración del mismo. 850 ºC; 0.1 MPa; 1% H2S; 30% CO2; +0.8-1.0 mm. 
En otro experimento se eliminó únicamente el H2S y se obtuvo un 
comportamiento similar, aunque existieron interferencias con la reacción de 
regeneración del CaS con CO2 y H2O; y en un tercero, se eliminó el CO2, 
ocurriendo la calcinación y posterior sulfuración, hasta alcanzar la conversión 
completa del sorbente. 
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Por lo tanto, en la caliza “Mequinenza”, la sulfuración del CaO no se 
encuentra inhibida por el CO2 presente en los gases de reacción. Sin embargo, 
cuando existe una determinada cantidad de CO2 se produce sólo una 
calcinación parcial del CaCO3, aunque sea un proceso termodinámicamente 
favorable. Posteriormente, se encuentran inhibidas tanto la reacción de 
sulfuración como la de calcinación. Se ha comprobado que la presencia 
simultánea del CO2 y del H2S en los gases de reacción impide el progreso de 
ambas reacciones. 
Este comportamiento no puede explicarse considerando causas 
termodinámicas, ya que las reacciones son favorables; tampoco por causas 
cinéticas, debido a que las reacciones consideradas no son tan lentas. Por lo 
tanto, puede pensarse que este comportamiento se deba a alguna inhibición en 
los fenómenos de transporte de las especies reaccionantes, aunque no se ha 
encontrado una causa de este fenómeno. 
De los resultados obtenidos, se concluye que con el modelo desarrollado en el 
presente capítulo es posible predecir la calcinación y sulfuración simultáneas 
de la dolomita, salvo en los casos en los que la sulfuración directa es más 
rápida que la calcinación, ya que este fenómeno no se había considerado en el 
modelo con objeto de simplificarlo. Para las calizas, el modelo permite ajustar 
los resultados en la calcinación y sulfuración simultáneas salvo cuando existe 
una inhibición de ambos procesos. Este caso es de pequeño interés práctico 
debido a la baja utilización del sorbente que se consigue. 
6.4.2 Experimentos a 1.0 MPa de presión total 
Los experimentos realizados a 1.0 MPa se han llevado a cabo en el reactor 
diferencial a dos temperaturas (850 ºC y 900 ºC). En la  Tabla 6.2 se muestran 
las presiones parciales de CO2 que se han utilizado junto con la temperatura 
de calcinación correspondiente y las presiones de CO2 en equilibrio para la 
reacción de calcinación a 850 y 900 ºC. En la  Figura 6.10 se muestran los 
tiempos para la completa calcinación y sulfuración de los sorbentes en las 
condiciones utilizadas. 
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Tabla 6.2 Condiciones de operación en los experimentos a 1.0 MPa. 
T (ºC) 850 900 
PCO2,eq (kPa) 49 107 
PCO2 (kPa) 10 20 30 10 30 50 
Tcalc (ºC) 760 797 820 760 820 851 
T-Tcalc (ºC) 90 53 30 140 80 49 
 
 
Figura 6.10 Tiempo de calcinación y de sulfuración de la caliza “Mequinenza” y 
dolomita “Sierra de Arcos”. +0.8-1.0 mm; 1.0 MPa; 0.5% H2S. 
Los resultados obtenidos se muestran en la  Figura 6.11. En ambos sorbentes a 
850 ºC se observa que la velocidad de sulfuración del sorbente sin calcinar y 
pre-calcinado es igual si no hay CO2 en los gases de reacción (incluso con un 
1% de CO2 para la dolomita). En estos casos la velocidad de calcinación es 
apreciablemente superior a la de sulfuración ( Figura 6.10), lo que hace que la 
sulfuración tenga lugar prácticamente sobre el sorbente totalmente calcinado, 
obteniendo la misma conversión con la sulfuración de los sorbentes pre-
calcinados o sin calcinar En estos casos, las predicciones del modelo de 
calcinación-sulfuración simultánea (mostradas en la  Figura 6.11) coinciden 
con las obtenidas a partir del modelo de sulfuración de calcinados (Capítulo 
4) y ajustan de manera adecuada los resultados experimentales. 
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Figura 6.11 Curvas conversión-tiempo en la sulfuración de los sorbentes cálcicos no 
calcinados en condiciones calcinantes. 1.0 MPa; 0.5% H2S; +0.8-1.0 mm. 
 resultados experimentales con el sorbente precalcinado. 
 predicciones calcinación-sulfuración simultáneas (curva 3). 
 predicciones teóricas de la sulfuración directa (curva 4). 
Sin embargo, con mayores concentraciones de CO2 se observa que la 
calcinación retrasa la sulfuración. En la caliza “Mequinenza”, con un 2% de 
CO2 a 850 ºC se produce una inhibición de la sulfuración cuando se alcanza 
una conversión de 0.3, de manera similar a lo expuesto a presión atmosférica. 
Además, la curva conversión-tiempo coincide con la obtenida en la 
sulfuración directa del sorbente, con un 10% de CO2. En la dolomita, un 2% 
de CO2 a 850 ºC produce un retardo en la sulfuración debido a la calcinación 
del sorbente. En este caso, el modelo de calcinación-sulfuración predice 
adecuadamente este comportamiento. Con un 3% de CO2 la velocidad de 
calcinación es menor que la de sulfuración ( Figura 6.10) y se produce la 
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sulfuración directa de la dolomita, debiendo realizarse la predicción de la 
curva conversión-tiempo con el modelo de sulfuración directa (Capítulo 5). 
A 900 ºC y hasta un 5% de CO2 en los gases de reacción, en ambos sorbentes 
se observa que la velocidad de sulfuración es similar a la obtenida mediante la 
sulfuración de los sorbentes pre-calcinados. Por lo tanto, en estas condiciones 
la calcinación no afecta de manera significativa a la sulfuración. El modelo de 
calcinación-sulfuración simultánea predice adecuadamente los resultados 
experimentales, obteniendo conversiones similares con el modelo de 
sulfuración de calcinados (Capítulo 4). 
Estos resultados se deberán tener en cuenta cuando se pueda prever que la 
calcinación y la sulfuración ocurren simultáneamente. 
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7. REGENERACIÓN 
7.1 INTRODUCCIÓN 
En los procesos de desulfuración de gases de gasificación del carbón en 
caliente con sorbentes cálcicos se produce CaS como residuo sólido, el cual 
una vez depositado en la escombrera se descompone en contacto con la 
humedad del aire, emitiendo H2S a la atmósfera o sulfuros en las 
infiltraciones del terreno. Por ello, este compuesto debe estabilizarse antes de 
su traslado a una escombrera, lo cual encarece los costos del proceso de 
limpieza de gases. La alternativa más utilizada es la oxidación con aire del 
CaS para producir CaSO4, un compuesto estable y medioambientalmente 
aceptable para su traslado a una escombrera. 
 CaS  +  2 O2 CaSO4 [7.1] 
Cuando la reacción [7.1] se realiza a temperaturas inferiores a 840-890 ºC se 
pueden lograr conversiones del 80% con dolomita y del 50% con calizas a 
una presión total de 2.0 MPa y un tamaño de partícula de 125-180 µm (Yrjas 
y col., 1996c). Sin embargo, la conversión de CaS se encuentra limitada a 
valores inferiores al 30% con tamaños de partícula de 700 µm (Abbasian y 
col., 1991; Qiu y col., 1999). A temperaturas superiores se alcanzan 
conversiones mayores, pero se forma una mezcla de CaS, CaSO4 y CaO en 
diferentes proporciones, con emisión de SO2 (Davies y col., 1994; Ninomiya 
y col., 1995; Marbán y col., 1999a; Qiu y col., 1999) que reduce la utilización 
del sorbente. Schwerdtfeger y Barin (1993) concluyeron que no es posible 
convertir CaS cuantitativamente a CaSO4 por oxidación con aire en una etapa, 
debido a que a altas temperaturas (>1100 ºC) se produce CaO y SO2, y a 
temperaturas inferiores se obtienen bajas conversiones. 
En los últimos años se han realizado varios estudios dirigidos hacia la 
posibilidad de regenerar los sorbentes cálcicos. Esta opción tiene las ventajas 
de reducir los requerimientos de sorbente y la generación de residuos sólidos 
en los sistemas de limpieza de gases en caliente. Varios autores han propuesto 
diferentes métodos de regeneración de sorbentes cálcicos. 
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Uno de los primeros intentos realizados para regenerar los sorbentes cálcicos 
fue propuesto por Squires y col. (1971) y Keairns y col. (1976) y se basa en la 
reacción del CaS con H2O y CO2 a temperaturas entre 500 y 700 ºC y a 
presiones moderadas (1-3 MPa). La reacción que tiene lugar es la siguiente: 
 CaS  +  CO2  +  H2O CaCO3  +  H2S [7.2] 
La regeneración de CaS con H2O y CO2 es un proceso sencillo y que permite 
obtener una corriente gaseosa con una concentración de H2S suficientemente 
alta para poder recuperar S en procesos posteriores. La constante de equilibrio 
de esta reacción es la siguiente (Barin, 1989): 
 
T
1321217.29
PP
P
lnKln 
22
2
COOH
SH
Req, +−=


=  (T en K) [7.3] 
La concentración de H2S en equilibrio aumenta al aumentar la presión total, 
disminuir la temperatura o aumentar la presión parcial de H2O o CO2. En la 
 Figura 7.1 se muestra la concentración de H2S en equilibrio con distintas 
condiciones de operación. Puede observarse que ajustando la presión total, 
temperatura o composición de los gases puede lograrse la concentración de 
H2S deseada para un proceso posterior, como puede ser un proceso Claus para 
la obtención de azufre. Aun cuando la concentración de H2S obtenida fuese 
inferior a la requerida para su utilización en un proceso Claus convencional 
(mínimo 15% H2S vol.), existen nuevos métodos de utilización de corrientes 
diluidas en H2S (Nehb y Vydra, 1994) como es el proceso Claus de baja 
temperatura. 
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Figura 7.1 Fracción molar de H2S en equilibrio en base seca de la reacción [7.2] en 
función de la temperatura, la composición inicial de los gases y la presión total (0.1, 0.5, 
1, 2 y 3 MPa). 
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Este proceso de regeneración ha sido estudiado por varios autores (Squires y 
col., 1971; Kan y col., 1976; Curran y col., 1976; Turkdogan y Olson, 1978; 
Sun y col., 1978), que han encontrado que la actividad del sorbente en la 
retención de azufre no disminuye con el número de ciclos sulfuración-
regeneración. Sin embargo, no existe consenso sobre la regenerabilidad de los 
sorbentes. Keairns y col. (1976) mencionan que la velocidad de regeneración 
disminuye de manera importante por debajo de 700 ºC, pero que la 
concentración de H2S en equilibrio es muy baja por encima de 700 ºC. Por lo 
tanto, la temperatura de regeneración debe ser lo suficientemente elevada para 
que la velocidad de regeneración permita obtener altas conversiones, pero lo 
suficientemente baja para obtener una concentración de H2S adecuada. 
Squires y col. (1971) observaron que no existe pérdida de capacidad en los 
ciclos sulfuración-regeneración de la dolomita calcinada cuando la 
regeneración se realiza a temperaturas inferiores a 700ºC y a 0.1 MPa. Kan y 
col. (1976), Dobner y col. (1976) y Harvey y col. (1976) observaron altas 
conversiones de regeneración a 0.1 MPa y a 2.1 MPa en ciclos sulfuración-
regeneración de una dolomita semicalcinada, pero se producía una pérdida en 
la capacidad de sulfuración cuando la regeneración se realizaba a 750 ºC y 0.1 
MPa, mientras que ésta se mantenía constante a 731 ºC y 2.1 MPa. Harvey y 
col. (1976) observaron que a presión atmosférica el tamaño de los cristales 
aumentaba con el número de ciclos, mientras que a 2.1 MPa el tamaño de los 
cristales se mantenía constante hasta 30 ciclos, favoreciendo que la actividad 
de la sulfuración y la regeneración se mantuviera constante. Sin embargo, 
otros autores (Curran y col., 1976; Sun y col., 1978; Turkdogan y Olson, 
1978) encontraron que la capacidad de regeneración disminuía con el número 
de ciclos sulfuración-regeneración de dolomita (calcinada y semicalcinada) a 
temperaturas entre 600 y 700 ºC y presiones entre 1 y 1.5 MPa, aunque 
mantenía una capacidad residual del 10% hasta los 100 ciclos (Curran y col., 
1976). La pérdida en la capacidad de regeneración se relacionaba con el 
aumento del tamaño de los cristales de CaS con el número de ciclos (Sun y 
col., 1978). 
La pérdida en la capacidad de regeneración observada por algunos autores y 
la atrición de los sorbentes al usarse en reactores de lecho fluidizado (O’Neill 
y Keairns, 1977) ha hecho que se busquen otros procesos de regeneración de 
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los sorbentes cálcicos que permitan su mayor aprovechamiento y disminuir 
las necesidades del mismo y la cantidad de residuos generados. 
Uno de los métodos propuestos es la regeneración del CaS mediante la 
oxidación con O2. Si se realiza la oxidación directa en una etapa (reacción 
[7.4]) sólo es posible regenerar el sorbente por encima de 1400 ºC, 
temperatura a la que el CaSO4 se descompone. Esta temperatura es 
excesivamente elevada para tener utilidad práctica (Schewerdtfeger y Barin, 
1993) y resulta muy poco atractiva para su uso en un proceso cíclico (Jagtap y 
Wheelock, 1996). 
 CaS  +  3/2 O2 CaO  +  SO2 [7.4] 
Por ello Turkdogan y Olsson (1978) propusieron realizar la oxidación en dos 
etapas a 1000-1200 ºC. En una primera etapa parte del CaS se oxida a CaSO4, 
(reacción [7.5]). Posteriormente, el sorbente se expone a una atmósfera inerte 
o a vacío, produciéndose la formación de CaO y la emisión de SO2 según se 
muestra en las reacciones [7.6] y [7.7]. 
1ª etapa: CaS  +  2 O2 CaSO4 [7.5] 
2ª etapa: CaSO4 CaO  +  SO2  +  1/2 O2 [7.6] 
 3 CaSO4  +  CaS 4 CaO  +  4 SO2 [7.7] 
Mediante esta secuencia se puede obtener la regeneración completa del 
sorbente pero la capacidad de retención de H2S disminuye de manera notable 
a los pocos ciclos de sulfuración-regeneración (Turkdogan y Olsson, 1978; 
Schewerdtfeger y Barin, 1993). 
Turkdogan y Olsson (1978) propusieron la regeneración del CaS formado en 
la sulfuración de dolomita mediante una calcinación oxidante en dos etapas 
con mezclas O2-CO2 y CO-CO2 a presión atmosférica o inferiores y altas 
temperaturas (1000-1200 ºC) para obtener CaO y SO2 según la secuencia de 
reacciones siguientes: 
1ª etapa: CaS  +  3 CO2 CaO  +  3 CO  +  SO2 [7.8] 
 CaS  +  2 O2 CaSO4 [7.9] 
2ª etapa: CaSO4  +  CO CaO  +  CO2  +  SO2 [7.10] 
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Igualmente que en la secuencia anterior, es posible la regeneración total del 
sorbente, pero la capacidad de retención de H2S disminuye de manera 
importante a los pocos ciclos sulfuración-regeneración. 
Japtap y Wheelock (1996) propusieron una proceso regenerativo a 
temperaturas entre 950 y 1100 ºC en cortos ciclos oxidación-reducción, en el 
que el CaS sufre ciclos de oxidación parcial con O2 y reducción del CaSO4 
con metano, propano o CO. Con este proceso obtuvieron regeneraciones 
completas y la actividad del sorbente no disminuía con los ciclos sulfuración-
regeneración. Sin embargo, la concentración de S en los gases obtenidos en la 
regeneración podría ser demasiado baja para tener un buen aprovechamiento. 
van der Ham y col. (1996) propusieron un proceso en tres etapas que incluía 
varios ciclos de sulfuración-oxidación-regeneración. El 75% del CaS formado 
durante la sulfuración se oxida parcialmente con SO2 en una segunda etapa, 
produciendo CaSO4 y azufre elemental, que es el producto final. En una 
tercera etapa, la mezcla de CaS y CaSO4 reacciona a 1100-1200 ºC para 
producir CaO y SO2, el cual se utiliza en la etapa anterior. Parte del SO2 
necesario en la oxidación del CaS se produce por combustión del azufre 
elemental. La secuencia de reacciones es la siguiente: 
Sulfuración 4 CaO  +  4 H2S 4 CaS  +  4 H2O [711] 
Oxidación: 3 CaS  +  6 SO2 3 CaSO4  +  3 S2 [7.12] 
Reacción sólido: CaS  +  3 CaSO4 4 CaO  +  4 SO2 [7.13] 
Combustión S2: S2  +  2 O2 2 SO2 [7.14] 
Reacción global: 4 H2S  +  2 O2 4 H2O  +  2 S2 [7.15] 
En la práctica, sólo el 65% del CaS puede convertirse a CaSO4, por lo que en 
el producto final queda CaS sin reaccionar. Además, la fracción de CaS sin 
regenerar aumenta con el número de ciclos. 
Todos estos sistemas de regeneración incluyen procesos complicados, con 
varias etapas, elevadas temperaturas, e incluso, en ocasiones es necesaria una 
etapa posterior debido a que los compuestos sulfurosos se encuentran muy 
diluidos en las corrientes que se obtienen. 
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También, se han propuesto otros procesos de regeneración de CaS en vía 
húmeda. Brooks y Lynn (1997) propusieron la producción de CaCO3 a partir 
de la disolución de CaS usando metil-dietanol-amina (MDEA) u otros 
alcanolaminas como disolvente para aumentar la solubilidad del H2S. 
Abbasian (1998) regeneró muestras de dolomita con agua y CO2 a baja 
temperatura y a presión. Estos procesos tienen la ventaja de que obtienen un 
CaCO3 precipitado y, por lo tanto, sin efectos provocados por la sinterización. 
El CaCO3 obtenido mantiene su actividad con los ciclos y la corriente gaseosa 
que se obtiene se encuentra concentrada en H2S facilitando su posterior 
utilización. Sin embargo, son procesos complejos y con dificultades para 
separar el precipitado, cuyos cristales tienen un tamaño de 5-10 µm (Brooks y 
Lynn, 1997), debiendo sufrir un proceso de briquetado para su posterior uso. 
Por lo tanto, aunque se han propuesto métodos que regeneran completamente 
el sorbente sulfurado y no presentan pérdida de actividad con un importante 
número de ciclos, su aplicación práctica es complicada. Por ello, en el 
presente trabajo se ha analizado la reacción de regeneración de la dolomita 
con H2O y CO2 a presión atmosférica, y se estudian las posibles causas que 
limitan la regenerabilidad de la misma. Hay que señalar que los problemas de 
atrición encontrados por otros autores (O’Neill y Keairns, 1977) en la 
regeneración en reactores de lecho fluidizado pueden disminuirse utilizándose 
reactores de lecho fijo o móvil. 
Se ha utilizado un modelo de grano para obtener los parámetros cinéticos de 
la reacción de regeneración. Además, se han realizado varios ciclos 
sulfuración-regeneración para analizar el comportamiento del sorbente. 
Obviamente, el proceso a escala industrial deberá realizarse a presiones 
superiores a 1.5 MPa para obtener una corriente suficientemente concentrada 
en H2S. Sin embargo, problemas en la operación de la termobalanza Cahn 
TG-2151 han impedido realizar el análisis de la regeneración a presiones 
superiores a la atmosférica. Por lo tanto, este trabajo se ha centrado en el 
análisis del comportamiento del sorbente en la regeneración y en sucesivos 
ciclos sulfuración-regeneración a presión atmosférica. 
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7.2 EXPERIMENTAL 
Se ha estudiado la regenerabilidad de los tres sorbentes cálcicos utilizados 
anteriormente en la sulfuración. Para ello se ha seguido el mismo 
procedimiento en todos los casos, aunque la regeneración de la dolomita 
“Sierra de Arcos” se ha analizado con un mayor detalle. La realización de los 
ciclos calcinación-sulfuración-regeneración conlleva varias etapas. Primero se 
realiza la calcinación de los sorbentes, a continuación se procede a la 
sulfuración de los sorbentes totalmente calcinados y posteriormente se 
regeneran para producir un sorbente constituido por CaCO3 que puede seguir 
sufriendo los procesos descritos de manera cíclica, tal y como muestran las 
reacciones [7.16], [7.17] y [7.18]. 
Calcinación: CaCO3 CaO  +  CO2 [7.16] 
Sulfuración: CaO  +  H2S CaS  +  H2O [7.17] 
Regeneración: CaS  +  CO2  +  H2O CaCO3  +  H2S [7.18] 
Con la dolomita, se incluye una etapa previa para la semicalcinación del 
sorbente y que no forma parte del proceso cíclico: 
Semicalcinación: CaCO3·MgCO3 CaCO3·MgO  +  CO2 [7.19] 
La experimentación se ha realizado en la 
termobalanza Setaram TGC-85, descrita en el 
Capítulo 2, y se han utilizado dos cortes de 
tamaño de partícula (+0.4-0.63 y +0.8-1 mm). 
En cada experimento se introducen 10 mg de 
muestra en el caso de las calizas y 15 mg con la 
dolomita. 
7.2.1 Calcinación y sulfuración 
La calcinación total de los sorbentes se lleva a 
cabo en la misma termobalanza. Para ello, se 
mantiene la muestra durante 5 minutos en un 
flujo de N2 a 900 ºC. Este periodo de tiempo es 
suficiente para producir la calcinación total de 
los sorbentes, lo que sucede cuando se mantiene Figura 7.2 Setaram TGC-85 
Microbalanza
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constante el peso de la muestra. Seguidamente, se desciende la temperatura a 
700 ºC, a la cual se lleva a cabo la sulfuración de los sorbentes calcinados. La 
sulfuración se realiza con un flujo de 5.6 cm3 s-1 (C.N.), correspondiente a 
una velocidad del gas en el reactor de 11.2 cm s-1 a 700 ºC. Se ha observado 
que con esta velocidad del gas la resistencia a la transferencia externa de 
materia no es relativamente importante. La composición de los gases de 
reacción es de 1% H2S, 5% H2 y el resto N2. La reacción se lleva a cabo hasta 
que no se produce variación en el peso de la muestra. 
7.2.2 Regeneración 
Una vez que se ha completado la sulfuración de los sorbentes cálcicos, se 
varía la temperatura en flujo de N2 hasta alcanzar la temperatura a la que se 
lleva a cabo la regeneración. Cuando el sistema se encuentra estable se 
cambia el flujo de N2 por la mezcla de gases de reacción, compuesta por N2, 
H2O y CO2 con la concentración deseada (caudal total 5.6 cm3 s-1). La 
regeneración se ha analizado a temperaturas entre 450 y 700 ºC y la 
concentración de H2O y CO2 en los gases se han variado desde el 5% hasta el 
40% en volumen. 
7.3 MODELO DE LA REACCIÓN DE REGENERACIÓN EN LA 
PARTÍCULA 
El modelo de grano de tamaño variable (MGTV) propuesto por Georgakis y 
col. (1979) y utilizado en el presente trabajo en las reacciones de calcinación 
y sulfuración, también se ha utilizado para el modelado matemático de la 
reacción de regeneración de la dolomita. En la  Figura 7.3 se muestra un 
esquema del MGTV para la reacción de regeneración de los sorbentes 
cálcicos. 
En este caso se han realizado las modificaciones pertinentes para tener en 
cuenta la difusión en los poros y en la capa de producto en el grano de H2O y 
CO2 y la transformación de CaS·MgO a CaCO3·MgO. Para propósitos de 
modelado se supone que los granos se componen de Ca y Mg en la 
proporción existente en la composición química de la dolomita (Tabla 2.1). 
De este modo, el MGTV para la reacción de regeneración que se ha 
desarrollado supone la partícula esférica, de tamaño constante, isoterma y 
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constituida por pequeños granos esféricos no porosos de CaS con un radio 
inicial r0. Cada grano reacciona según un modelo de núcleo decreciente. A 
medida que tiene lugar la reacción se forma una capa de CaCO3 alrededor del 
núcleo sin reaccionar de CaS, que disminuye de tamaño (r2). 
Simultáneamente, el radio de los granos aumenta (r1), debido a que el 
volumen molar del CaCO3 (36.9 cm3 mol-1) es mayor que el del CaS (27.6 
cm3 mol-1). 
Figura 7.3 Esquema del MGTV para la regeneración de los sorbentes cálcicos. 
Se ha considerado que, en las condiciones de trabajo utilizadas, las 
principales resistencias que pueden controlar la velocidad de la regeneración 
son: (1) la difusión en los poros; (2) la difusión a través de la capa de 
producto en el grano; y (3) la reacción química superficial. De este modo, 
existirá una concentración de las especies en función de la posición radial en 
R=0 +R0 -R0 
Perfiles de C1,H2O y C1,CO2 
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C0,CO2 
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r1 
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la partícula, C1,i, que se calcula mediante un balance de materia para la 
difusión en los poros para cada gas reaccionante: 
 ( )
 t
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r-
R 
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RD
R R
1 i1,
R
i1,2
ie,2 ∂
∂
∂
∂
∂
∂ =−
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 [7.20] 
donde i= H2O o CO2. 
Las condiciones de contorno son las siguientes: 
∞= i,1 CiC  a     R = R0 [7.21] 
0
R 
C i1, =∂
∂
 a     R = 0 [7.22] 
y se supone estado pseudo-estacionario: 
 0
t
C i1, =∂
∂
 [7.23] 
La velocidad de reacción por unidad de volumen, (-r)R, es función de la 
concentración de H2O y CO2 en la superficie de reacción (C2,i). Se supone de 
primer orden respecto al H2O y al CO2 e irreversible. Este aspecto se 
estudiará más adelante. 
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= O  [7.24] 
Las concentraciones de H2O y CO2 en la superficie de reacción se calcularon 
mediante un balance de materia para la difusión en la capa de producto en el 
grano para cada uno ellos (i=H2O y CO2): 
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 [7.25] 
con las siguientes condiciones de contorno: 
i1,i CC =  a     r = r1 [7.26] 
22 CO2,OH2,R
i
, CCkr 
C =∂
∂
iRD  a     r = r2 [7.27] 
222 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 7 
La solución analítica de la ecuación [7.25] permite expresar la concentración 
de los gases reactantes en la superficie de reacción (C2,i) en función de la 
concentración en la superficie del grano (C1,i). Suponiendo que la difusividad 
en la capa de producto es la misma para los dos gases reactantes (H2O y CO2) 
se obtienen las siguientes ecuaciones, que deben resolverse simultáneamente: 
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El radio del grano, r1, y el radio del núcleo sin reaccionar, r2, a cada tiempo y 
posición en el interior de la partícula se calculan con las siguientes 
ecuaciones: 
 CaSm,CO2,OH2,R
2 VCCk
dt
dr
22
=  [7.30] 
 ( ) 32R30R31 r Z1rZr −+=  [7.31] 
La superficie de reacción, S0,CaS y el radio inicial de los granos, r0, se calculan 
de manera similar a lo mostrado en el Capítulo 4 para la sulfuración de 
calcinados (ecuaciones [4.13] y [4.14]). La relación de expansión ZR, se 
calcula con la siguiente ecuación: 
 
CaSm,
CaCOm,
R V
V
Z 3=  [7.32] 
La difusividad efectiva del H2O y del CO2, De,i, en los poros se calcula de 
modo análogo a lo mostrado en el Capítulo 4 para el cálculo de la difusividad 
efectiva del H2S (ecuaciones [4.17]-[4.22]). 
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La conversión local en cada posición e instante se calcula con la ecuación: 
 
3
0
2
R r
t)(R,r-1t)R,(X 


=  [7.33] 
Y la conversión media en toda la partícula en cada instante se calcula por 
integración de la conversión local: 
 
3
0
R
0 R
2
R
R  
3
4
t)dR(R,XR  4
(t)X
0
π
π∫=  [7.34] 
7.3.1 Resolución del modelo de grano de tamaño variable 
El MGTV proporciona la conversión de regeneración en la partícula en 
función del tiempo, mediante la resolución simultánea de los perfiles de 
conversión y de concentración de H2O y CO2 en la partícula y la 
concentración de H2O y CO2 en la superficie de reacción, todo ello en un 
instante determinado. El avance de la reacción con el tiempo se efectúa 
mediante estas evaluaciones a un tiempo t+∆t a partir del tiempo anterior, t. 
El incremento de tiempo, ∆t, utilizado es de 1 segundo. 
7.3.1.1 Algoritmo de cálculo 
Se ha utilizado el lenguaje FORTRAN para la realización de un programa 
informático con el algoritmo de cálculo utilizado para la resolución del MGTV 
y que se muestra a continuación y en la Figura 7.4 se muestra un esquema del 
mismo: 
1. Lectura de datos iniciales: P, T, composición del gas, ε, Se, parámetros 
cinéticos y el incremento de tiempo (∆t). 
2. Se divide la partícula en rodajas de igual volumen y se calculan las 
propiedades iniciales en cada una de ellas. 
3. Cálculo del tiempo de regeneración: ti+1 = ti + ∆t. 
4. Cálculo iterativo de la etapa de regeneración. 
224 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 7 
4.1 Se supone un flujo total de H2O y de CO2 que entran a la partícula y 
que son iguales entre sí. 
4.2 Cálculo del perfil interno de concentración de H2O y CO2. A la vez 
se calcula la cantidad de H2O y CO2 que reacciona. 
4.3 Cálculo del H2O y CO2 reaccionado en toda la partícula. Si la 
diferencia entre lo que reacciona y lo que entra es mayor que un 
error especificado se itera con un nuevo flujo total que entra a la 
partícula mediante el método de las aproximaciones sucesivas. 
5. Obtenido el nuevo valor de conversión y concentración en función del 
radio de la partícula se calcula la conversión media. Si la conversión no 
es completa se calculan las propiedades de la partícula en cada rodaja, 
correspondientes al nuevo valor de conversión y se vuelve al cálculo de 
la etapa de regeneración para el siguiente intervalo de tiempo. 
6. Salida de resultados en cada intervalo de tiempo: perfiles de conversión 
y de concentración en la partícula, y conversión global de la partícula. 
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Figura 7.4 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del MGTV en la 
reacción de regeneración. 
Resultados 
en cada intervalo de tiempo: 
Perfil de concentración 
Perfil de conversión 
Conversión global 
Lectura de datos 
Condiciones de operación: P,T, composición 
Características del sorbente: ε, Se, kR, DR 
∆t 
t+∆t 
Rodajas en la partícula 
Cálculo de datos iniciales 
X0, rp, rg, De 
Se supone QH2O y QCO2 
que entran a la partícula 
Perfil interno de conc.: ec. [7.20] 
Reaccionado total: ec. [7.24] 
moles reaccionados-moles que entran=0 
Nuevo QH2O 
y QCO2 entra
Perfil de conversión: ecs. [7.30] y [7.33] 
Conversión global: ec. [7.34] 
XR = 1 
SI 
SI 
NO
NO
FIN
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7.4 RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
7.4.1 Comportamiento de los distintos sorbentes 
En la  Figura 7.5 se muestran las curvas conversión-tiempo de la regeneración 
de los tres sorbentes cálcicos a 650 ºC y usando una mezcla con una 
composición equimolar del 15% de H2O y CO2. El tamaño de partícula 
utilizado es de +0.8-1.0 mm. 
Figura 7.5 Curvas conversión-tiempo en la regeneración de las calizas “Blanca” (  ) 
y “Mequinenza” (  ) y la dolomita “Sierra de Arcos” (  ). 650 ºC, 15% H2O-15% CO2, 
+0.8-1.0 mm. 
Se observa un comportamiento diferente en cada uno de los sorbentes. La 
dolomita se regenera un 80% en 120 minutos, y sigue una tendencia a seguir 
regenerándose de manera lenta, pero continua. La caliza “Mequinenza” se 
regenera a una velocidad similar a la dolomita, pero no se alcanzan 
conversiones superiores al 80%, aún durante 200 minutos de reacción. Y la 
caliza “Blanca” posee una capacidad muy baja de regeneración, alcanzando 
una conversión de poco más del 20% a los 300 minutos del comienzo de la 
regeneración. 
Para observar el comportamiento de la regeneración en el interior de las 
partículas de los sorbentes se han realizado una serie de análisis mediante 
SEM-EDX. 
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En la  Figura 7.6 se muestran una micrografía de una partícula de la caliza 
“Blanca” regenerada parcialmente y un detalle del borde de la misma. Se 
observa una textura homogénea a lo largo de toda la partícula. Un análisis 
minucioso nos permite detectar en el borde de la partícula una capa diferente 
que rodea a la partícula. Los espectros mediante EDX en diferentes 
posiciones de la partícula nos permiten observar que existe una distribución 
homogénea de azufre por toda la partícula (en el centro –C-, posiciones 
intermedias -M1 y M2- y en la periferia -P1-), excepto en la capa existente en 
el borde de la partícula (punto P2). Cuando se ha formado una capa 
parcialmente regenerada alrededor de la partícula, la velocidad de reacción se 
hace muy lenta, debido a la escasa porosidad que posee el CaCO3 en la caliza 
“Blanca”. 
Figura 7.6 Micrografías SEM y espectros EDX en diferentes posiciones de una 
partícula de caliza “Blanca” parcialmente regenerada. 
 
C
P2
M1 
M2 
P1 P2 
P1 
200 µm 20 µm 
 
1 2 3 4 5 
Energy (keV) 
0
5000
10000
cuentas
O
S Ca
C, M1, M2 y P1 
P2 
228 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 7 
En la  Figura 7.7 se muestra una micrografía obtenida mediante SEM de una 
partícula de caliza “Mequinenza” regenerada un 80%, junto con dos detalles 
del interior de la partícula. En la imagen general se observa que el centro de 
la partícula posee una tonalidad diferente. Uno de los detalles que se muestran 
corresponde a la zona interna, más clara, y el otro a la zona externa, más 
oscura. Se aprecian diferentes estructuras de los granos en ambas 
micrografías. Un análisis EDX de cada una de las dos zonas muestra que la 
zona interna posee mayor contenido en azufre que la periferia. Por lo tanto, 
existe un núcleo difícil de regenerar pero la zona que se ha podido regenerar 
es muy superior a la obtenida en la caliza “Blanca”. 
Figura 7.7 Micrografías SEM y espectros EDX en diferentes posiciones de una 
partícula de caliza “Mequinenza” parcialmente regenerada. 
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Figura 7.8  Micrografías SEM y espectros EDX en diferentes posiciones dentro de las 
partículas de dolomita. (a): partícula sulfurada parcialmente (2º ciclo); (b): partícula regenerada 
parcialmente (20º ciclo). 
En la  Figura 7.8 se muestran dos micrografías SEM y análisis por EDX en 
diferentes posiciones internas de dos partículas de dolomita. La primera de 
ellas corresponde a una partícula sulfurada parcialmente en el segundo ciclo 
sulfuración-regeneración y la segunda, a una partícula regenerada 
parcialmente en el ciclo número veinte. Ambas muestras presentan una 
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distribución uniforme de Ca y S en el interior de la partícula, lo que 
demuestra que la dolomita puede sulfurarse y regenerarse en toda la partícula. 
En la  Figura 7.9 se muestra seccionado un grano semi-regenerado en la parte 
interna de la partícula. Se observa una estructura típica de CaCO3 rodeando a 
un grano de CaS. 
Figura 7.9 Imagen SEM de una grano seccionado en el interior de la partícula de la 
dolomita regenerada parcialmente. 
Por lo tanto, la caliza “Blanca” posee una capacidad de regeneración muy 
pequeña. Sin embargo, la caliza “Mequinenza” puede regenerarse hasta 
conversiones relativamente elevadas y la dolomita “Sierra de Arcos” 
totalmente. Debido a la mayor capacidad de regeneración de la dolomita y a 
la posibilidad de utilizarla en la desulfuración de gases con un buen 
comportamiento tanto en condiciones calcinantes como no calcinantes, a 
continuación se realiza un estudio cinético de la reacción de regeneración de 
la dolomita “Sierra de Arcos” y se observará su comportamiento en sucesivos 
ciclos sulfuración-regeneración. Este estudio se limita en el presente trabajo a 
las condiciones de presión atmosférica, aunque sería necesario analizar su 
utilización a presiones superiores, que aquí no se ha realizado por problemas 
de operación en la termobalanza a presión con elevadas concentraciones de 
vapor. 
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7.4.2 Efecto de la temperatura 
Se han realizado experimentos de regeneración de la dolomita “Sierra de 
Arcos” a temperaturas entre 475 y 650 ºC con dos tamaños de partícula 
diferentes (+0.4-0.63 mm y +0.8-1.0 mm) y una concentración del 15% de 
H2O y 15% de CO2 en volumen. Los resultados obtenidos se muestran en la 
 Figura 7.10. Se observa que la velocidad de regeneración aumenta al 
aumentar la temperatura. A 650 ºC se alcanza la regeneración completa del 
sorbente en 100 minutos con el tamaño de partícula de +0.4-0.63 mm, 
mientras que únicamente se alcanza el 80 % con el tamaño de partícula de 
+0.8-1.0 mm en las mismas condiciones de operación. Con este tamaño de 
partícula, la velocidad de regeneración se mantiene constante al aumentar la 
temperatura por encima de 600 ºC, lo que indica que existe una importante 
influencia relativa de la difusión en los poros en la velocidad global de 
reacción. 
Figura 7.10 Efecto de la temperatura en la regeneración de la dolomita “Sierra de 
Arcos”. 15% H2O-15% CO2. Símbolos: datos experimentales; líneas: predicciones del 
MGTV. 
A partir de estos resultados experimentales se ha obtenido el valor de la 
constante cinética de reacción, kR, para cada una de las temperaturas 
mostradas mediante el método de las velocidades iniciales. De este modo, se 
obtiene la velocidad de reacción en los primeros instantes de reacción, hasta 
un 5% de conversión, para asegurar que existe un control cinético de la 
reacción. 
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Suponiendo que la constante cinética tiene una dependencia tipo Arrhenius 
con la temperatura: 
 
TR
E
R,0R
g
R
ekk
−
⋅=  [7.35] 
se obtienen una energía de activación, ER, de 96 kJ mol-1 y un factor 
preexponencial, kR,0, igual a 0.25 m4 mol-1 s-1. 
7.4.3 Efecto de la concentración de H2O y CO2 
Para observar el efecto de la concentración de H2O y CO2 en la regeneración 
de la dolomita, se han realizado una serie de experimentos a 550 ºC con el 
tamaño de partícula de +0.8-1.0 mm. Los experimentos se pueden agrupar 
según se mantenga constante la concentración de H2O o CO2, o se varíen las 
dos, de tal forma que las concentraciones sean equimolares. La concentración 
de los gases se ha variado desde un 5% hasta un 40% con un intervalo de un 
5%. En la Figura 7.11 se muestran sólo algunas de las curvas conversión-
tiempo obtenidas, para mayor claridad. Cuando se mantiene una relación 
equimolar de H2O y CO2 ( Figura 7.11a) un aumento en la concentración de 
ambos gases produce un aumento en la velocidad de regeneración en los 
primeros instantes de reacción, pero produce un mayor descenso en la 
velocidad transcurridos 15-30 minutos de reacción, obvervándose que a los 
120 minutos de reacción la conversión que se alcanza disminuye al aumentar 
la concentración de los gases. Este hecho indica la existencia de algún factor 
que afecta a la reacción. En las Figuras 7.11 (b) y (c) se observa el efecto de 
la concentración de CO2 y de H2O, respectivamente, en la conversión de 
regeneración. Cuando se mantiene constante la concentración de H2O se 
observa que la velocidad inicial aumenta al aumentar la concentración de 
CO2, aunque la conversión obtenida tras 120 minutos de reacción es similar 
en todos los casos. 
Sin embargo, cuando se mantiene constante la concentración de CO2 se 
observa que un aumento de la concentración de H2O produce una aumento en 
la velocidad inicial de regeneración y un descenso de la conversión obtenida 
tras 120 minutos de reacción. Estos resultados indican que el descenso en la 
velocidad de reacción que ocurre tras los primeros instantes de reacción se 
encuentra más afectado por el H2O que por el CO2. 
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Figura 7.11 Efecto de la concentración de H2O y CO2 en la regeneración de la dolomita. 
550 ºC, +0.8-1.0 mm. Símbolos: datos experimentales; líneas: predicciones del MGTV. 
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El orden de reacción respecto al H2O y al CO2 se ha determinado a partir de 
los resultados mostrados en la Figura 7.11, utilizando el método de las 
velocidades iniciales. Para asegurar que existe un control cinético de la 
reacción se han utilizado los primeros instantes de reacción (hasta un 5% de 
conversión) para el cálculo de la velocidad de reacción. La reactividad puede 
expresarse de la manera siguiente: 
 2
2
1
2
n
CO
n
OH
'
R
R CCk
dt
dX =  [7.36] 
Cuando se mantiene constante la concentración de CO2, la ecuación [7.36] se 
puede expresar de la siguiente manera: 
 1
2
n
OH
''
R
R Ck
dt
dX =  [7.37] 
Figura 7.12 Cálculo del orden global de reacción (n) y de los órdenes parciales 
respecto al H2O y al CO2 (n1 y n2 respectivamente). 
Representando el logaritmo de 
dt
dXR  frente al logaritmo de CH2O, el valor del 
orden de reacción respecto al H2O se obtiene de la pendiente de la recta. De 
este modo se obtuvo un valor de n1 ≈ 1. De manera similar se ha determinado 
el orden de reacción respecto al CO2, calculando la velocidad de reacción 
cuando se mantiene constante la concentración de H2O. El valor obtenido 
para el orden de reacción respecto al CO2, n2, es 1. Además, a partir de los 
resultados obtenidos con una concentración equimolar de H2O y CO2 se ha 
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determinado el valor del orden global de reacción (n=n1+n2), obteniéndose un 
valor de n ≈ 2, validando los resultados obtenidos de los órdenes de reacción 
obtenidos para cada uno de los gases reactivos. Los ajustes obtenidos en cada 
caso se muestran en la  Figura 7.12. 
7.4.4 Determinación de la difusividad en la capa de producto 
Se realizó un intento inicial para predecir los resultados obtenidos 
experimentalmente con el MGTV descrito en el apartado  7.3, utilizando una 
difusividad en la capa de producto, DR, constante durante el transcurso de la 
reacción. De esta forma, no fue posible obtener un buen ajuste de las curvas 
conversión-tiempo en todo el intervalo de tiempo considerado (120 minutos). 
Si se ajustaban los resultados obtenidos a tiempos largos y altas conversiones, 
el modelo predecía a tiempos cortos conversiones inferiores a las obtenidas 
experimentalmente. De otro modo, si se intentaban ajustar los resultados 
obtenidos a tiempos cortos, el modelo sobrepredecía las conversiones a 
tiempos más largos. En la  Figura 7.13 se muestra un ejemplo de ambos 
ajustes. 
Figura 7.13 Predicciones del MGTV con DR constante. 
Para observar las principales variables que afectan a la reacción y buscar 
posibles errores en el modelo propuesto se realizó un análisis de sensibilidad 
sobre el MGTV. Se probaron diferentes tamaños de los granos, porosidades y 
superficies específicas del sorbente, distintas ecuaciones disponibles para 
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granos. Sin embargo, ninguna de estas variaciones fue suficiente para explicar 
las variaciones de la velocidad de regeneración obtenidas experimentalmente. 
En la  Figura 7.13 se observa que una difusividad alta es capaz de predecir los 
resultados experimentales en los primeros instantes de reacción, mientras que 
una difusividad baja ajusta los resultados obtenidos a tiempos largos. Los 
resultados obtenidos nos muestran que la resistencia a la difusión a través de 
la capa de producto en el grano aumenta al aumentar el tiempo o la 
conversión de regeneración. Este hecho ha sido observado en diferentes 
reacciones sólido-gas por otros autores. Ranade y Harrison (1981) ajustaron 
sus resultados experimentales en la reacción de H2S con óxido de cinc usando 
un modelo de grano con propiedades variables con el tiempo, en el que un 
aumento de la resistencia a la difusión a través de la capa de producto en el 
grano lo relacionaban con la sinterización de los granos para formar granos de 
mayor tamaño. Marbán y col. (1999b) describieron un mecanismo de difusión 
en estado sólido en la oxidación de CaS en el que la difusividad efectiva 
descendía al aumentar la conversión, probablemente debido a algún 
mecanismo limitante en la difusión en los granos. Khrisnan y Sotirchos 
(1993) usaron una difusividad dependiente de la conversión para predecir los 
resultados obtenidos en la sulfatación de calizas. Ellos justificaron este hecho 
a causa de la formación de una capa de producto progresivamente más densa 
como consecuencia de limitaciones espaciales dentro de la partícula, ya que el 
volumen molar del producto (CaSO4) es mayor que el del sólido reactivo 
(CaCO3). 
De las justificaciones aportadas en bibliografía, las limitaciones espaciales no 
parecen ser importantes en la reacción de regeneración, debido a que la 
dolomita semicalcinada posee la suficiente porosidad para permitir el 
crecimiento de los granos dentro de la partícula durante la reacción. La otra 
justificación mencionada para explicar el aumento de la resistencia a la 
difusión en la capa de producto es una posible sinterización que produzca un 
cambio en la estructura de la capa de CaCO3 formada alrededor de los granos. 
Sin embargo, Sun y col. (1978) y Harvey y col. (1976) no observaron 
variaciones importantes en el tamaño de los granos durante la reacción de 
CaS a CaCO3. de Diego y col. (1999) describieron que la sinterización de 
CaCO3 era responsable de las limitaciones en la reacción de sulfuración 
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directa de calizas. Observaron que no se producía un descenso notable en la 
superficie específica del CaCO3, por lo que algún otro efecto debe contribuir al 
descenso de la reactividad de las calizas durante la sinterización del CaCO3. 
Para determinar cuál de las justificaciones expuestas es la responsable de los 
cambios en la difusión en la capa de producto durante la reacción, si las 
limitaciones espaciales o la sinterización, se realizó un nuevo experimento. 
Partículas de dolomita sulfurada de +0.4-0.63 mm se regeneraron 
parcialmente a 550 ºC con una concentración equimolar de H2O y CO2 del 
15% durante 60 minutos. En este punto, la velocidad de reacción ha sufrido 
un fuerte descenso. En ese momento, se cambió el flujo de gases a N2 e H2 y 
se calentó la muestra a 850 ºC, con lo que se permitía la calcinación del 
CaCO3 pero se evitaba la descomposición del CaS que aún no se había 
regenerado. Tras la calcinación total de la muestra, la temperatura se bajó 
hasta los 550 ºC iniciales y se introdujo un flujo de CO2, produciéndose la 
rápida recarbonatación del CaO producido en la etapa de calcinación y la 
generación de una capa recién formada de CaCO3 en el grano alrededor del 
núcleo de CaS. Una vez se había completado la recarbonatación, se continuó 
con la reacción de regeneración en las mismas condiciones en las que se había 
realizado anteriormente (550 ºC y 15% de H2O y de CO2). En la  Figura 7.14 
se muestran los resultados obtenidos cuando la regeneración se realiza en una 
etapa o, como se acaba de exponer, en dos etapas. 
Se observa que la generación de una nueva capa de CaCO3 produce un 
aumento en la velocidad de regeneración, produciéndose posteriormente la 
desactivación de la reacción de manera similar a la que se producía en la 
reacción en una etapa. Si las limitaciones espaciales fuesen la causa de la 
disminución en la velocidad de reacción, no se debería haber observado este 
aumento en la velocidad inicial tras la calcinación-recarbonatación sufrida por 
el sorbente, lo cual confirma que la sinterización de la capa de CaCO3 es la 
responsable de la pérdida de actividad durante el proceso de regeneración. 
Además, se realizó otro experimento para observar el efecto de los gases en la 
sinterización. Se comenzó la regeneración de igual manera que en el 
experimento anterior, hasta los 60 minutos. Después, sin variar la 
temperatura,  se mantuvo la muestra durante 5 horas en un flujo de N2, tiempo 
tras el cual se continuó con la regeneración en las mismas condiciones en que 
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se había producido durante los primeros 60 minutos. El resultado obtenido se 
muestra en la  Figura 7.14, observándose que el período de tiempo expuesto 
en N2 no produce ningún cambio en la velocidad de regeneración. Este hecho 
implica que la sinterización se debe a la presencia de los gases reaccionantes, 
H2O y CO2, aunque su efecto podría variar con la temperatura. Bordwardt 
(1989) y Milne y col. (1990) también observaron un importante efecto del 
H2O y del CO2 en la sinterización de los sorbentes cálcicos. 
Figura 7.14 Efecto de la sinterización del CaCO3 en la reacción de regeneración de la 
dolomita. sin detener la regeneración; líneas: deteniendo la regeneración a los 60 
min. 550 ºC, 15% H2O, 15% CO2, +0.4-0.63 mm. 
Utilizando el MGTV descrito anteriormente, se realizó un análisis más 
detallado de los resultados experimentales, para cuantificar el efecto de las 
variables de operación en la sinterización de la capa de CaCO3 y su efecto 
sobre la difusividad efectiva. Anteriormente, se determinó el valor de la 
constante cinética de la reacción y los órdenes de reacción respecto al H2O y 
el CO2. El único parámetro del MGTV que se encuentra sin determinar es la 
difusividad en la capa de producto, DR. Por lo tanto, se puede ajustar el 
parámetro DR en cada instante para que el modelo reproduzca las curvas 
conversión-tiempo obtenidas experimentalmente con diferentes condiciones 
de operación. De este modo, para unas condiciones de temperatura y 
concentración de H2O y CO2 determinadas se obtiene un valor de DR que es 
función del tiempo de reacción. Esta dependencia puede ajustarse a un 
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decaimiento exponencial con el tiempo, por lo que se ha utilizado la siguiente 
ecuación para determinar los parámetros del modelo: 
 At0RR eDD
−⋅=  [7.38] 
El valor de 0RD , correspondiente a la difusividad en el instante inicial de la 
reacción (t=0), depende sólo de la temperatura: 
 
TR
E
0
R,0
0
R
g
0R
eDD
−
⋅=  [7.39] 
Sin embargo, la magnitud de la pérdida de actividad depende de la 
temperatura y de la concentración de H2O y CO2, como ya se ha visto, por lo 
que se ha utilizado la siguiente expresión para la constante de decaimiento 
exponencial, A: 
 qCO
p
OHsint 22
CCKA =  [7.40] 
7.4.4.1 Efecto de las concentraciones de H2O y CO2 
Se han utilizado los resultados experimentales obtenidos a 550 ºC con 
diferentes concentraciones de H2O y CO2, mostrados en la  Figura 7.11, para 
obtener los exponentes p y q presentes en la ecuación [7.40]. Al realizarse 
todos estos experimentos a la misma temperatura, los parámetros 0RD  y Ksint 
se consideran constantes. En la  Figura 7.15 se muestran, en escala 
semilogarítmica, algunos de los valores de DR frente al tiempo obtenidos con 
el modelo, correspondientes a la reproducción de las curvas conversión-
tiempo experimentales mostradas en la  Figura 7.11, y sus ajustes según la 
ecuación [7.38]. La ordenada en el origen se corresponde con el valor de 0RD  
a 550 ºC y la pendiente muestra el efecto en la sinterización de los diferentes 
gases, es decir, el parámetro A de la ecuación [7.38]. Se ha utilizado un valor 
medio para 0RD  de 2.3·10
-16 m2 s-1 a 550 ºC. 
Una vez se ha obtenido el valor del parámetro A para cada concentración, 
tomando logaritmos en la ecuación [7.40] se pueden calcular los valores de 
los parámetros p, q y p+q, según se muestra en la  Figura 7.15. En la  Figura 
7.15(a), la concentración de H2O es igual a la de CO2, obteniéndose que 
p+q=2.5. En la  Figura 7.15(b), la concentración de H2O es constante, 
obteniéndose que q=1.0. Por último, en la  Figura 7.15(c), la concentración de 
CO2 es constante, obteniéndose p=1.5. 
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Figura 7.15 Efecto de la concentración de los gases en la disminución de DR con el 
tiempo y obtención de los exponentes p y q de la ecuación [7.40]. 550 ºC; +0.8-1.0 mm. 
(a) H2O/CO2 equimolar; (b) efecto del CO2; (c) efecto del H2O. 
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Puede observarse que el efecto del H2O en la sinterización es más importante 
que el del CO2 produciendo un mayor descenso en la difusividad efectiva 
para la misma concentración en el gas. 
Una situación especial se detectó en el caso de las concentraciones de H2O más 
elevadas (30 y 40%). Como puede observarse en las  Figura 7.15(a) y (c), la 
difusividad efectiva desciende hasta un valor mínimo de aproximadamente 
1.3·10-17 m2s-1 tras 60 minutos de reacción. Este valor podría corresponder con 
un valor límite de la difusividad efectiva a esta temperatura (550 ºC). Este 
hecho también ha sido descrito por Ranade y Harrison (1981) en la sulfuración 
de ZnO y por  Mess y col. (1999) en la carbonatación de CaO, observando que 
este valor mínimo de la difusividad efectiva dependía de la temperatura. 
Para obtener elevadas concentraciones de H2S, es favorable termodinámica-
mente trabajar a presión y utilizar concentraciones altas de H2O y CO2, que, 
como se acaba de ver, producirían un fuerte descenso en la difusividad 
efectiva, y por lo tanto, en la velocidad de regeneración. Sin embargo, este 
descenso, si sólo tiene lugar hasta el límite inferior mostrado, podría verse 
compensado por el aumento de la velocidad de reacción debido al aumento de 
las presiones parciales de H2O y CO2. Este hecho fue comprobado por 
Dobner y col. (1976) que obtuvieron elevadas velocidades de reacción en la 
regeneración de dolomita trabajando a una presión total de 2.1 MPa. 
Ahora bien, hay que tener en cuenta que concentraciones altas de H2O y CO2 
son difíciles y costosas de conseguir. En procesos GICC, lo más sencillo y 
económico sería utilizar parte de los humos de combustión del gas producto. 
En la  Tabla 7.1 se muestran las concentraciones de los gases después de haber 
sido quemados con aire, según la composición obtenida en el gasificador 
(Tabla 1.5). 
La composición de estos gases varía entre un 16% y un 25 % de CO2 y entre 
un 9% y un 21 % de H2O. Por ejemplo, si el gasificador es tipo PRENFLO, se 
puede utilizar un gas con una composición de 25% de CO2 y 25% de H2O 
(aportando parte de vapor de agua) a 600 ºC y 2.5 MPa, obteniendo un gas 
con una composición en el equilibrio de 7.5% de H2S en base húmeda (9.3% 
en base seca). 
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Tabla 7.1 Características del gas obtenido en distintas plantas GICC tras su 
combustión con aire. 
Lecho móvil Lecho fluidizado Lecho arrastrado 
Tipo de gasificador 
BGL KRW HTW Texaco Global Energy PRENFLO
Presión de 
gasificación (MPa) 2.8 2.1 2.5 - 2.8 2.5 
Composición (% vol.)      
CO2 20 16 21 22 21 25 
H2O 18 13 21 20 20 9 
N2 62 71 58 58 59 66 
 
7.4.4.2 Efecto de la temperatura 
La difusividad efectiva en la capa de producto, DR, depende de la temperatura 
de dos maneras diferentes: por medio de su valor en el instante inicial de la 
regeneración, 0RD , y por medio de la constante de sinterización, Ksint, que 
hace que la sinterización sea más fuerte a mayores temperaturas. Para calcular 
el valor de estos parámetros a distintas temperaturas se han utilizado los 
experimentos realizados a temperaturas entre 475 ºC y 600 ºC mostrados en la 
 Figura 7.10. El valor de 0RD  se obtiene de la ordenada en el origen de la 
representación semilogarítmica de DR frente al tiempo para las distintas 
temperaturas ( Figura 7.16(a)). Se observa que a las temperaturas más 
elevadas se obtiene un valor mínimo de la difusividad efectiva de 1.1·10-16 y 
5·10-16 m2 s-1 a 575 ºC y 600 ºC respectivamente. 
Por otro lado, en la  Figura 7.16(b) se muestra, en escala semilogarítmica, la 
variación de DR/ 0RD  con el tiempo a distintas temperaturas. Se observa que 
cuanto mayor es la temperatura es más rápida la disminución de DR con el 
tiempo. A partir de las pendientes de estas líneas se determina el valor de la 
constante Ksint a las diferentes temperaturas, una vez conocidos los valores de 
los parámetros p y q (ecuaciones [7.46] y [7.48]). 
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Figura 7.16 Efecto de la temperatura en la variación con el tiempo de DR. 
Suponiendo que ambos parámetros siguen una dependencia del tipo 
Arrhenius con la temperatura: 
 TR
E
0
R,0
0
R
g
0R
eDD
−
⋅=  [7.41] 
 TR
E
sint,0sint
g
sint
eKK
−
⋅=  [7.42] 
se pueden obtener los valores preexponenciales y las energías de activación 
de cada uno de ellos, los cuales se muestran en la  Tabla 7.2. En esta tabla 
también se muestran los valores del factor preexponencial y la energía de 
activación para la difusividad efectiva mínima a tiempo infinito ( ∞RD ), 
ajustando los valores obtenidos a 550, 575 y 600 ºC suponiendo una 
dependencia tipo Arrhenius con la temperatura: 
 RT
E
R,0R
0R,
eDD
∞−∞∞ ⋅=  [7.43] 
Tabla 7.2 Valores obtenidos de los factores preexponenciales y la energía de 
activación para los parámetros 0RD , 
∞
RD  y Ksint. 
 0
RD  (m2 s-1) 
∞
RD  (m2 s-1) Ksint (m
3 mol-1)2.5 s-1 
Factor 
preexponencial 4.5·10
-6 7.3·1010 294 
Energía de 
activación (kJ mol-1) 162 437 107 
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En las  Figura 7.10 y 7.11 se muestran las curvas conversión-tiempo predichas 
por el modelo de grano de tamaño variable con los parámetros obtenidos. Se 
observa un buen ajuste entre las predicciones del modelo y los resultados 
obtenidos experimentalmente en todos los casos. 
7.4.5 Efecto de la presión total 
Aunque no se ha podido realizar este estudio a presiones superiores a la 
atmosférica debido a problemas en la operación de la termobalanza Cahn TG-
2151, se ha simulado su reactividad con el modelo desarrollado, los 
parámetros cinéticos obtenidos y considerando que la difusividad efectiva del 
gas en el sistema poroso del sólido y la difusividad efectiva en la capa de 
producto varían con la presión total de la misma manera que se ha observado 
en la calcinación (Capítulo 3), sulfuración de calcinados (Capítulo 4) y 
sulfuración directa (Capítulo 5). De esta manera, la difusividad efectiva del 
gas en los poros se calcula de la manera siguiente: 
 m
i1,Pe,
ieP, P
D
D ==  [7.44] 
la difusividad efectiva en la capa de producto es: 
 s
1PR,
PR, P
D
D ==  [7.45] 
y la difusividad efectiva en la capa de producto a tiempo infinito: 
 s
1PR,
PR, P
D
D
∞
=∞ =  [7.46] 
siendo DR,P=1 la difusividad efectiva y ∞ =1PR,D  la difusividad efectiva a tiempo 
infinito obtenidas a presión atmosférica. 
En los Capítulos anteriores los valores obtenidos para el parámetro m fueron 
0.6 en la calcinación y 0.4 en la sulfuración, mientras que los obtenidos para 
el parámetro s fueron 1 en la sulfuración de calcinados y 0.5 en la sulfuración 
directa. En este caso, se han tomado valores de m = 0.5 y de s = 0.5 y 1. En la 
 Figura 7.17 se muestran las curvas conversión-tiempo predichas por el 
modelo de regeneración a 2.5 MPa con estas condiciones. Se observa que el 
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modelo predice elevadas conversiones en dos horas de reacción, aunque la 
regeneración se hace muy lenta a conversiones mayores al 85-90%. A 
conversiones mayores, el modelo predice que existe una gran resistencia de la 
difusión en el interior de la partícula. 
Figura 7.17 Simulación de las curvas conversión-tiempo obtenidas en la regeneración 
a presión de la dolomita utilizando el MGTV. +0.8-1 mm; 600 ºC; 25% H2O y 25% CO2. 
7.4.6 Ciclos sulfuración-regeneración 
Para utilizar los sorbentes cálcicos en un proceso cíclico es necesario conocer 
la capacidad de sulfuración y regeneración en sucesivos ciclos. De manera 
general, en la bibliografía se encuentra que la actividad del sorbente en la 
sulfuración no disminuye con el número de ciclos. Sin embargo, no existe 
acuerdo sobre el efecto que tienen los sucesivos ciclos en la regenerabilidad 
del sorbente, como se ha descrito en la Introducción. 
Para analizar el comportamiento de la dolomita “Sierra de Arcos” en 
sucesivos ciclos, se ha realizado una serie de 20 ciclos calcinación-
sulfuración-regeneración con partículas de +0.8-1.0 mm, realizando la etapa 
de regeneración a 650 ºC y con una concentración equimolar del 15% en H2O 
y CO2. La regeneración se detuvo en cada ciclo a las dos horas de su 
comienzo, correspondiente a una conversión de regeneración del 80%, 
aproximadamente. En la  Figura 7.18 se muestran los resultados obtenidos en 
la reacción de sulfuración y de regeneración. La conversión se calculó en 
cada caso teniendo en cuenta todo el Ca existente en el sorbente, y las 
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conversiones de sulfuración en el segundo y sucesivos ciclos se corresponden 
con la sulfuración completa de la fracción de sorbente regenerado. 
Figura 7.18 Ciclos sulfuración-regeneración de la dolomita. (20 ciclos, dp=+0.8-1.0 
mm, 650 ºC, 15% H2O-15% CO2). 
Se observa que la actividad del sorbente se mantiene constante con el número 
de ciclos tanto en la reacción de sulfuración como en la de regeneración. La 
desviación que se obtiene en las curvas obtenidas en los 20 ciclos es menor 
del 5% y no siguen tendencia ni ascendente ni descendente, por lo que en los 
20 ciclos que se han realizado no se observa una disminución en la actividad 
de sulfuración y en la capacidad de regeneración. 
Por lo tanto, es posible utilizar la dolomita “Sierra de Arcos” en un proceso 
cíclico, regenerando con H2O y CO2 y sin pérdida de actividad en la 
sulfuración. De este modo se reducirá la cantidad de residuos generados 
tantas veces como ciclos se realicen. No obstante, antes de llevar los residuos 
a la escombrera será necesario eliminar el CaS que no se ha podido regenerar 
en un proceso independiente, bien estabilizándolo con aire o regenerando con 
H2O y CO2 a elevadas temperaturas (750 ºC), en las que la regeneración llega 
a ser completa. 
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8. RETENCIÓN DE H2S EN REACTORES DE LECHO 
FIJO A PRESIÓN 
8.1 INTRODUCCIÓN 
Para cumplir las especificaciones de las turbinas de gas y las restricciones en 
cuanto a emisiones, o, al menos, acercarse lo más posible a ellas, se plantea la 
necesidad de realizar la desulfuración de gases en reactores de lecho fijo o 
móvil a presión, en los cuales se pueden obtener unas concentraciones de H2S 
a la salida próximas a las del equilibrio (Fenouil y Lynn, 1996). Un reactor de 
lecho fijo es fácil de construir, barato de mantener y la atrición que produce 
en las partículas es mínima. Por el contrario, tiene las desventajas propias de 
un reactor que trabaja en discontinuo o semicontinuo (parada, puesta en 
marcha, etc.), que junto con la pequeña conductividad térmica que poseen los 
sólidos dificulta y hace costosas las etapas de calentamiento y enfriamiento. 
Además, deben tener una capacidad y longitud suficiente para retener el H2S 
de los gases de gasificación durante el período de operación entre dos cargas 
y para que la fracción de sorbente no convertida (sección LUB) sea la mínima 
posible. Esto hace necesario optimizar los costes derivados del periodo de 
operación, de construcción del reactor y de pérdida de carga que produce. 
Otro factor que hay que tener presente en la limpieza de gases de gasificación 
en un lecho fijo es la posible aparición de taponamientos originados por los 
finos arrastrados del reactor y del sistema de separación. 
Un lecho móvil presenta la ventaja frente al lecho fijo de operar en continuo. 
Sin embargo, la experimentación en un lecho fijo es más sencilla que en un 
lecho móvil y su modelado permite realizar el diseño de un lecho móvil en 
contracorriente con una relación Ca/S igual a 1. Por lo tanto, los experimentos 
realizados en lecho fijo servirán para diseñar la serie de experimentos en 
lecho móvil que se mostrarán en el siguiente capítulo. 
En el presente trabajo se va a determinar la sección de equilibrio y la sección 
LUB del lecho fijo, es decir, la fracción de sorbente útil y la que no puede ser 
utilizada, en diferentes condiciones de operación a partir de las curvas de 
ruptura obtenidas experimentalmente. Además, se elaborará un modelo 
matemático del lecho fijo que prediga la curva de ruptura y los perfiles 
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longitudinales de concentración de H2S y de conversión del sorbente en la 
zona de transferencia del lecho, de tal manera que puedan ser utilizados 
posteriormente en el diseño de un lecho móvil en contracorriente con una 
relación Ca/S=1. El modelado matemático del lecho fijo se realizará en base a 
las cinéticas de la sulfuración de calcinados y la sulfuración directa obtenidas 
en los Capítulos 4 y 5. 
8.1.1 Análisis de la desulfuración de gases en un lecho fijo 
En un lecho fijo el gas reactante pasa a través de una carga de partículas 
sólidas, las cuales se mantienen empaquetadas. Si la reacción entre el gas y el 
sólido es instantánea, se forma un frente de reacción bien definido, denominado 
frente estequiométrico, el cual avanza a velocidad constante a lo largo del lecho 
a medida que el sorbente se va convirtiendo totalmente. Por detrás del frente 
estequiométrico el sólido está totalmente convertido, mientras que el sorbente 
situado por delante del frente estequiométrico se encuentra sin reaccionar. En 
este caso, la curva de ruptura consta de un tramo en el que la concentración del 
gas a la salida es la del equilibrio. Cuando el frente estequiométrico alcanza el 
final del lecho aparece la curva de ruptura como una función escalón, pasando 
la concentración a la salida del lecho de la concentración de equilibrio a la de 
entrada de manera instantánea. El tiempo en que aparece la función escalón se 
denomina tiempo estequiométrico (ts). 
Sin embargo, en las condiciones de operación normales la velocidad de 
sulfuración es finita, provocando que exista una zona de reacción, 
denominada zona de transferencia, en la que existe un perfil de concentración 
y de conversión, como se observa en la  Figura 8.1. En los primeros momentos 
de operación de un lecho fijo la zona de tranferencia se va expandiendo, hasta 
que la primera fracción de lecho se convierte totalmente. A partir de este 
momento (t1), la zona de transferencia se desplaza a lo largo del lecho a 
velocidad constante y los perfiles de concentración y de conversión adquieren 
una forma también constante. Este comportamiento es característico de un 
sistema sólido-gas irreversible, en el que la concentración de sorbato en el 
sorbente sólido no depende de la concentración de sorbato en el gas. 
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Figura 8.1 Esquema de la evolución de la zona de transferencia y del frente 
estequiométrico en un lecho fijo y la concentración a la salida del lecho existente en cada 
instante. 
La concentración a la salida del reactor es la de equilibrio hasta que la parte 
más avanzada de la zona de transferencia alcanza el extremo del lecho, 
momento a partir del cual la concentración empieza a aumentar (tb). Éste es el 
punto de ruptura del lecho, que tiene lugar antes de que transcurra el tiempo 
estequiométrico (ts) y se considerará que en este momento el lecho deja de ser 
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efectivo. Como en la zona de transferencia el sorbente se encuentra 
parcialmente convertido, existirá una fracción del lecho que no puede 
utilizarse, por lo que la longitud efectiva de un lecho fijo, Lb, es menor que la 
real, L0. Esta fracción se encuentra definida por la sección LUB (longitud de 
lecho no utilizada) y se corresponde con la longitud existente entre el frente 
estequiométrico ideal y el extremo del lecho en el punto de ruptura. Cuando 
la zona de transferencia haya recorrido todo el lecho (a tiempo tc), el sorbente 
se encontrará totalmente convertido y la concentración de H2S a la salida será 
igual que a la entrada del lecho fijo. 
Como consecuencia de todo ello, la fracción de lecho que se puede utilizar 
será mayor cuanto menor sea la longitud de la zona de transferencia, 
correspondiéndose con una curva de ruptura con mayor pendiente, y cuanto 
mayor sea el tiempo de operación del lecho. 
La variación de la concentración de H2S con el tiempo forma la curva de 
ruptura del lecho fijo. La forma de la curva de ruptura depende de la 
velocidad con que se desplaza la zona de transferencia y de la forma de los 
perfiles de concentración en el gas en dicha zona, que a su vez son función 
del caudal de gas que se hace pasar por el lecho fijo, de la reactividad del 
sorbente y de las etapas controlantes de la reacción, que pueden ser diferentes 
en distintas partes de la zona de transferencia. 
Un parámetro importante de un lecho fijo es el denominado “tiempo 
estequiométrico”, ts, y es el tiempo para el cual se ha hecho pasar por el lecho 
tanta cantidad de sorbato como puede retener el sorbente existente. En el caso 
de la retención de H2S con sorbentes cálcicos, el tiempo estequiométrico está 
definido por la siguiente ecuación: 
 ( )
( )( )
( )eq SHeS,Hg CaCO
CaCO
sorblflf0
eq
SHeS,Hg
CaCO
CaCO
s
22
3
3
22
3
3
CCQ
M
f
f  1SL
CCQ
M
1W
t −
−⋅
=−=
sorbρε
 [8.1] 
considerando que la concentración de H2S en equilibrio, eq SH 2C , no puede 
retenerse por el sorbente. 
Por lo tanto, en una curva de ruptura real, el tiempo estequiométrico (ts) se 
corresponderá con el tiempo en el que la cantidad de sorbato (sobre la 
concentración de equilibrio) que no ha sido retenida por el lecho sea igual a la 
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cantidad de sorbente que queda por reaccionar. Si la curva de ruptura se 
representa como ( )eq SHSHH 222 CC C −=∗ S  frente al tiempo, el área bajo la curva 
entre tb y ts (área A en la  Figura 8.1) es igual al área acotada entre la curva y ( )eq SHeS,HH 222 CC C −=∗ S  a tiempos entre ts y tc (área B en la  Figura 8.1). De 
esta manera, puede obtenerse el valor de ts con el único dato de la curva de 
ruptura del lecho fijo: 
 
eS,H
t t
0 t SHceS,H
eS,H
s
2
c
22
2
C
dt(t)CtC
C
curva la sobre Áreat ∫
=
= ⋅−⋅==  [8.2] 
En este caso, el lecho deja de ser operativo en el tiempo tb, anterior a ts, por lo 
que el lecho no se encuentra totalmente convertido. Existe una fracción del 
lecho, la zona de transferencia (Lt), que se encuentra parcialmente convertida. 
Para analizar la fracción de lecho que no se encuentra convertida a tb, se 
define la longitud efectiva del lecho fijo, Lb, como la longitud de lecho que 
quedaría totalmente convertido en el tiempo tb. De esta manera, la longitud de 
lecho no usada (sección LUB) se define como: 
 LUB = L0-Lb [8.3] 
siendo L0 la longitud total del lecho. Por definición, la sección LUB es la 
longitud de lecho que se encontraría con una conversión nula a tb si el resto 
del lecho se encontrase totalmente convertido. Por lo tanto, en el punto de 
ruptura el lecho fijo se divide en dos zonas imaginarias: la longitud efectiva 
que se encuentra totalmente convertida y la sección LUB que se encuentra sin 
reaccionar. Ambas zonas se encuentran separadas por el frente 
estequiométrico en el tiempo tb. 
Para calcular la longitud de la zona de transferencia (Lt), la longitud efectiva 
del lecho (Lb) y la longitud no utilizada (LUB) se hace uso del hecho de que 
la velocidad con que se desplaza la zona de transferencia (ut) es la misma que 
la velocidad con que se desplaza el frente estequiométrico (us) a tiempos 
mayores que t1 (antes de t1 la zona de transferencia se expande, pero no se 
desplaza) y se calcula de la siguiente manera: 
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lecho de metropor  sorbente de moles
segundopor  salimentado sorbato de molesuu st ==  [8.4] 
de tal forma que se pueden expresar las distintas longitudes como us por el 
intervalo de tiempo correspondiente, como se muestra a continuación: 
 L0 = us·ts [8.5] 
 Lb = us·tb [8.6] 
 LUB = us·(ts – tb) [8.7] 
 Lt = us·(tc – tb) [8.8] 
Normalmente, el valor de la longitud del lecho fijo es conocido, por lo que se 
pueden calcular el resto de las longitudes de la manera siguiente: 
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Por último, la fracción del lecho que no se utiliza es: 
 
s
b
0 t
t
1
L
LUB −=  [8.12] 
y la fracción de sorbente no utilizada en la zona de transferencia se calcula de 
la siguiente manera: 
 
bc
bs
t tt
tt
L
LUB
−
−=  [8.13] 
Para comparar las fracciones de sorbente que no se aprovechan en distintos 
lechos fijos resulta muy útil la curva de ruptura normalizada, que se construye 
utilizando en las abcisas el tiempo normalizado τ = t / ts y en ordenadas la 
concentración normalizada, χ: 
 eq
eq
CC
CC
 χ −
−=
e
 [8.14] 
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En esta representación, el área comprendida entre la curva de ruptura y la 
ordenada χ = 1 es igual a la unidad, es decir: 
 ( )( ) 1  d χ1c 
0 
=−∫ τ ττ  [8.15] 
La fracción de lecho que se ha convertido (Y) en un tiempo τ será igual a: 
 ( )( )∫ −= τ ττ 0 d χ1  Y  [8.16] 
Si el tiempo τ es menor o igual a τb, entonces χ(τ) es siempre igual a 0, 
obteniéndose que la fracción no convertida es igual a: 
 τττ  - 1 = d  - 1 = Y-1  
0 ∫  [8.17] 
Como la sección LUB es la fracción de sorbente no convertida cuando se 
llega al tiempo de ruptura, τb, se puede calcular de la siguiente forma: 
 ( ) 
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
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s
b
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t1L  1L  LUB τ  [8.18] 
Por lo tanto, cuanto mayor sea el valor de τb mayor será la fracción de 
sorbente que se aprovecha en un lecho fijo. Esto se corresponde con curvas de 
ruptura normalizadas más estrechas y con mayor pendiente. 
8.2 EXPERIMENTAL 
8.2.1 Sistema experimental 
Se han obtenido las curvas de ruptura en la retención de H2S en un reactor de 
lecho fijo a presión con los sorbentes cálcicos utilizados anteriormente en este 
trabajo. Los experimentos realizados con un tamaño de partícula de +0.8-1.0 
mm se han realizado en el reactor de lecho fijo descrito en el apartado 2.2.3. 
Sin embargo, los experimentos realizados con un tamaño de partícula de 
+1.6-2.0 mm se han realizado en el reactor descrito en el apartado 2.2.4, 
operando como un lecho fijo. El procedimiento experimental utilizado es el 
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mismo en ambos reactores, pero se utilizó este último para poder operar con 
un lecho fijo más alto, ya que el primero de ellos sólo tiene una zona isoterma 
de 15-20 cm, mientras que en el segundo la zona isoterma llega a ser de 100-
120 cm. Este reactor es el mismo que se va a utilizar para la realización de los 
experimentos en lecho móvil. 
Figura 8.2 Reactores de lecho fijo utilizados para la obtención de las curvas de 
ruptura en la retención de H2S con sorbentes cálcicos. (a) reactor de lecho fijo a presión 
descrito en el apartado 2.2.3; (b) reactor de lecho móvil a presión operando como un 
lecho fijo, descrito en el apartado 2.2.4. 
En todos los casos se ha utilizado arena silícea del mismo tamaño que el 
sorbente cálcico como material diluyente. La dilución del sorbente con arena 
silícea, la cual no reacciona con H2S, se utilizó por varios motivos: evita el 
efecto de la dispersión axial y permite obtener una altura de lecho suficiente 
que evita la aparición de caminos preferenciales en el flujo de gas sin 
aumentar la cantidad de sorbente, que provocaría un aumento innecesario en 
el tiempo de experimentación. Finalmente, se pretende observar el efecto de 
distintas diluciones del sorbente en la curva de ruptura obtenida. 
(a) (b) 
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8.2.2 Procedimiento experimental 
En primer lugar, se pesan las cantidades requeridas de sorbente cálcico y 
arena silícea, que sirve de diluyente, y se mezclan hasta conseguir una 
composición homogénea. La mezcla de arena y sorbente se introduce en el 
reactor por su parte superior y a temperatura ambiente, midiendo la altura que 
alcanza el lecho. La altura del lecho fijo coincide con la obtenida con una 
porosidad εlf igual a 0.4. Posteriormente, se cierra el reactor y se comienza a 
calentar el lecho fijo a presión atmosférica hasta la temperatura a la que se va 
a obtener la curva de ruptura del lecho (900 °C en la sulfuración de 
calcinados y 850 ºC en la sulfuración directa). Si la retención se va a realizar 
por medio de los sorbentes calcinados, el calentamiento se realiza pasando a 
través del lecho fijo un caudal de N2 de 222 cm3 s-1 (15.8 cm s-1 a 900 ºC y 1 
MPa). La existencia de CO2 a la salida del lecho, procedente de la calcinación 
del sorbente, se observa mediante los análisis que se realizan en el 
cromatógrafo de gases. Cuando no se detecta CO2 en los gases de salida el 
sorbente se ha calcinado totalmente. Entonces se presuriza el reactor y 
posteriormente se introduce la mezcla de gases de reacción. Por otro lado, si 
la retención se va a realizar mediante la sulfuración directa de los sorbentes, 
el calentamiento se realiza introduciendo una concentración de CO2 suficiente 
para que el sorbente no calcine. Una vez que el lecho ha alcanzado la 
temperatura de reacción, se presuriza si se trabaja a presión y se introduce la 
mezcla de gases reaccionantes. La mezcla de gases de reacción se compone 
de los gases mostrados en la  Tabla 8.1, según se quiera realizar la sulfuración 
de calcinados o la sulfuración directa. La composición de los gases utilizados 
corresponden a la del equilibrio de la reacción de intercambio a la 
temperatura que se desea realizar la sulfuración. En condiciones no 
calcinantes, situación en la que se tiene una mayor concentración de CO2, la 
formación de COS es únicamente de 110 ppmv, por lo que se puede suponer 
que la concentración de H2S no se encuentra alterada por la formación de 
COS. 
La curva de ruptura se obtiene mediante el análisis semi-continuo de los gases 
a la salida del reactor con el cromatógrafo de gases. El experimento termina 
cuando la concentración de H2S en los gases de salida del reactor es igual a la 
concentración en la alimentación del lecho fijo. 
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Tabla 8.1 Composición del gas de reacción (% volumen). 
 Sulfuración de calcinados Sulfuración directa 
Temperatura de reacción 900 ºC 850 ºC 
H2S 0.5 0.5 
CO2 3.5 7.0 
CO 2.2 3.0 
H2 4.0 3.5 
H2O 8.4 9.0 
N2 81.4 77.0 
 
8.2.3 Experimentación realizada 
Un parámetro que se usa frecuentemente en la descripción de un lecho fijo es la 
velocidad espacial (ve), y se define como el volumen de gas que pasa por unidad 
de tiempo expresado en número de veces el volumen del lecho. Con el objetivo 
de unificar criterios en las distintas series de experimentos, la velocidad espacial 
se define respecto al volumen de sorbente en el lecho, Vsorb lecho, no de arena más 
sorbente, de la manera siguiente: 
 
lecho sorbs
s
lecho sorb
g
e Vt
V
V
Q
v ==  [8.19] 
donde Vs es el volumen de gas que contiene la cantidad de sorbato para 
saturar el lecho, es decir, el volumen de gas que ha pasado en un tiempo ts. La 
razón de separación de un lecho fijo ( Λ ) se define como: 
 
lecho sorb
s
V
V
Λ =  [8.20] 
La razón de separación es un parámetro característico del sistema sólido-gas 
considerado y depende de la concentración de sorbato en el gas, de la presión 
y de la temperatura. Por lo tanto: 
 
s
e t
v Λ=  [8.21] 
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Además, se cumple que: 
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Por lo tanto, distintos valores de la altura del lecho, L0, de la fracción de 
sorbente en el lecho, fsorb, y de velocidad de gas, ug, pueden proporcionar los 
mismos valores de ts y ve. Las series de experimentos realizados se muestran 
en las Tablas 8.2 y 8.3 para la dolomita y en las Tablas 8.4 y 8.5 para la caliza 
“Mequinenza”. Además, en estas Tablas se muestran las longitudes y tiempos 
característicos correspondientes a los experimentos realizados y que se 
analizarán con más detalle en el presente Capítulo. 
El diseño de las series de experimentos se ha realizado en base a un estudio 
sistemático de cada uno de los tres factores mencionados (L0, fsorb y ug) en la 
desulfuración en condiciones calcinantes a 1 MPa, variando de esta forma ts y 
ve. Además, se han cambiado dos a dos estos factores, o los tres a la vez, de 
tal manera que se mantenga constante el valor de ts y ve (experimentos E1-
E10). A modo de comparación, se ha realizado un experimento con la caliza 
“Blanca” con las condiciones que se muestran en el experimento E4 de la 
 Tabla 8.2. 
También se han realizado, con las mismas condiciones que se muestran en el 
experimento E2, retenciones de H2S a 0.1 y 0.5 MPa en la sulfuración en 
condiciones calcinantes (E11 y E12), y a 1 MPa en condiciones no 
calcinantes (E13). 
Por último, se han realizado experimentos con un tamaño de partícula de 
+1.6-2.0 mm y una altura de lecho de 35 cm con la dolomita y la caliza 
“Mequinenza” (E14) en condiciones calcinantes y con la dolomita en 
condiciones no calcinantes (E15). 
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Tabla 8.2 Serie de experimentos para la dolomita “Sierra de Arcos”. H2S = 0.5% vol. 
Nº exp. P Lo  ug1 fsorb ts  ve  Λ  
 (MPa) (cm) (cm/s) (%) (min) (h-1) (−) 
E1 SC 1.0 8.5 37 17.1 22.5 40700 15200 
E2 SC 1.0 11.5 37 17.1 30.5 30000 15200 
E3 SC 1.0 14.5 37 17.1 39.0 23500 15200 
E4 SC 1.0 18.0 37 17.1 49.0 18500 15200 
E5 SC 1.0 11.5 23 17.1 49.0 18500 15200 
E6 SC 1.0 11.5 51 17.1 22.5 40700 15200 
E7 SC 1.0 11.5 37 12.3 22.5 40700 15200 
E8 SC 1.0 11.5 37 27.2 49.0 18500 15200 
E9 SC 1.0 11.5 37 33.3 59.0 15500 15200 
E10 SC 1.0 11.5 47 27.2 39.0 23500 15200 
E11 SC 0.1 11.5 37 17.1 30.5 300000 152000 
E12 SC 0.5 11.5 37 17.1 30.5 60000 30400 
E13 SD 1.0 11.5 37 17.1 24.52 30000 12250 
E14 SC 1.0 35.0 37 20.9 973 7800 15200 
E15 SD 1.0 35.0 37 20.9 973 7800 12250 
 
SC: sulfuración de calcinados a 900 ºC. 
SD: sulfuración directa a 850 ºC. 
 
 
 
                                                 
1 Condiciones estándar de presión y temperatura. 
2 Conversión máxima 80%. 
3 Conversión máxima 85% (dp=+1.6-2.0 mm). 
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Tabla 8.3 Tiempos y longitudes características del lecho fijo con la dolomita “Sierra 
de Arcos”. 
Exp tb  ts  tc  L0  LUB Lt  LUB/L0 LUB/Lt
 (min) (min) (min) (cm) (cm) (cm) (-) (-) 
E1 14 22.5 31 8.5 3.2 6.4 0.38 0.50 
E2 22 30.5 39 11.5 3.2 6.4 0.28 0.50 
E3 31 39.0 48 14.5 3.0 6.3 0.21 0.47 
E4 40 49.0 58 18.0 3.3 6.6 0.18 0.50 
E5 36 49.0 61 11.5 3.1 5.9 0.27 0.52 
E6 14 22.5 31 11.5 4.3 8.7 0.38 0.50 
E7 14 22.5 31 11.5 4.3 8.7 0.38 0.50 
E8 36 49.0 62 11.5 3.1 6.1 0.27 0.50 
E9 43 59.0 74 11.5 3.1 6.0 0.27 0.52 
E10 31 39.0 48 11.5 2.4 5.0 0.21 0.47 
E11 12 30.5 48 11.5 7.0 13.6 0.61 0.51 
E12 22 30.5 39 11.5 3.2 6.4 0.28 0.50 
E13 15 24.5 34 11.5 4.5 8.9 0.39 0.50 
E14 82 97.0 121 35.0 5.4 14.1 0.16 0.39 
E15 80 97.0 121 35.0 6.1 14.8 0.18 0.41 
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Tabla 8.4 Serie de experimentos para la caliza “Mequinenza”. H2S = 0.5% vol. 
Nº exp. P  Lo  ug1 fsorb2 ts  ve  Λ  
 (MPa) (cm) (cm/s) (%) (min) (h-1) (−) 
E1 SC 1.0 8.5 37 11.5 22.5 48000 18000 
E2 SC 1.0 11.5 37 11.5 30.5 35000 18000 
E3 SC 1.0 14.5 37 11.5 39.0 28000 18000 
E4 SC 1.0 18.0 37 11.5 49.0 22000 18000 
E5 SC 1.0 11.5 23 11.5 49.0 22000 18000 
E6 SC 1.0 11.5 51 11.5 22.5 48000 18000 
E7 SC 1.0 11.5 37 8.3 22.5 48000 18000 
E8 SC 1.0 11.5 37 18.7 49.0 22000 18000 
E9 - - - - - - - - 
E10 SC 1.0 11.5 47 18.7 39.0 28000 18000 
E11 SC 0.1 11.5 37 11.5 30.5 350000 180000 
E12 SC 0.5 11.5 37 11.5 30.5 70000 36000 
E13 SD 1.0 11.5 37 11.5 - 35000 - 
E14 SC 1.0 35.0 37 11.5 1013 11500 18000 
E15 - - - - - - - - 
 
SC: sulfuración de calcinados a 900 ºC. 
SD: sulfuración directa a 850 ºC. 
 
 
 
                                                 
1 Condiciones estándar de presión y temperatura. 
2 Conversión máxima 80%. 
3 Conversión máxima 85% (dp=+1.6-2.0 mm). 
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Tabla 8.5 Tiempos y longitudes características del lecho fijo con la caliza 
“Mequinenza”. 
Exp tb  ts  tc  L0  LUB Lt  LUB/L0 LUB/Lt
 (min) (min) (min) (cm) (cm) (cm) (-) (-) 
E1 13 22.5 32 8.5 3.6 7.2 0.42 0.50 
E2 21 30.5 40 11.5 3.6 7.2 0.31 0.50 
E3 29 39.0 49 14.5 3.7 7.4 0.26 0.50 
E4 39 49.0 59 18.0 3.7 7.3 0.20 0.50 
E5 35 49.0 51 11.5 3.3 6.1 0.29 0.54 
E6 13 22.5 32 11.5 4.9 9.7 0.42 0.50 
E7 13 22.5 32 11.5 4.9 9.7 0.42 0.50 
E8 35 49.0 61 11.5 3.3 6.1 0.29 0.54 
E9 - - - - - - - - 
E10 29 39.0 49 11.5 2.9 5.9 0.26 0.50 
E11 13 30.5 48 11.5 6.6 13.2 0.57 0.50 
E12 21 30.5 40 11.5 3.6 7.2 0.31 0.50 
E13 - - - - - - - - 
E14 76 101.0 128 35.0 8.7 18.0 0.25 0.48 
E15 - - - - - - - - 
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Como se ha visto en Capítulos anteriores, la conversión que se obtiene en las 
condiciones en las que estos sorbentes pueden utilizarse industrialmente 
(elevadas temperaturas: 800-900 ºC) es del 80-85% en determinados casos, como 
son en la sulfuración directa de la dolomita semicalcinada y en la sulfuración de 
la caliza “Mequinenza” calcinada. A conversiones mayores la reacción transcurre 
lentamente, pudiéndose considerar que el 80-85% son las conversiones máximas 
alcanzables a efectos prácticos. Igualmente, la conversión que se obtiene en estos 
dos casos citados a partir de las curvas de ruptura se encuentra entre el 80-85%. 
La reacción a conversiones mayores es tan lenta que no se observan diferencias 
notables entre las medidas de concentración de H2S a la entrada y a la salida del 
lecho. Igualmente se ha calculado la velocidad espacial, ve, la longitud LUB y la 
longitud efectiva, Lb. En la sulfuración de la dolomita totalmente calcinada con 
un tamaño de partícula de +1.6-2.0 mm, también se observa que la conversión 
máxima alcanzable en la práctica es del 85% en las condiciones de utilidad 
industrial. 
8.3 MODELO DE LA DESULFURACIÓN DE GASES EN LECHO 
FIJO 
Con la cinética obtenida de la sulfuración de los sorbentes cálcicos, se ha 
realizado el modelado matemático para la retención de H2S en un lecho fijo. 
El modelado matemático del lecho fijo se ha realizado aplicando un balance 
de materia al lecho, suponiendo un estado pseudo-estacionario de los perfiles 
de concentración en el lecho, que el gas circula en flujo en pistón sin 
dispersión axial y que el lecho es homogéneo e isotermo. El modelo 
proporciona la variación con el tiempo de los perfiles de concentración y 
conversión en el lecho y la curva de ruptura del mismo. 
El balance global de materia a un elemento diferencial del lecho es el 
siguiente: 
 ( ) ( )SlfSlflf r-f1  z
C 
u 
z 
C  
D  
 t
C 
Vs
SH
g2
SH
2
HeP,
SH 22
2
2 ⋅⋅−++⋅= ε∂
∂
∂
∂ε∂
∂ε  [8.24] 
Si suponemos que no hay dispersión axial en el lecho, es decir, el régimen de 
flujo es en flujo en pistón, el primer témino de la derecha de la ecuación 
[8.24] es igual a 0, con lo que la expresión del balance de materia se 
simplifica: 
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El término (-r)S de la ecuación [8.25] representa la cantidad de H2S que 
reacciona con el sorbente y se elimina del gas por unidad de volumen de 
sorbente y de tiempo. Para calcular el sorbente reaccionado por unidad de 
volumen de sólidos (arena+sorbente) se multiplica por el factor fVs, definido 
como el volumen de sorbente por unidad de volumen de sólidos (sorbente y 
arena). El término (-r)S está determinado por la velocidad de reacción del 
sorbente cálcico. La cinética de reacción del sorbente se ha determinado 
anteriormente por medio del modelo de grano de tamaño variable (Capítulos 
4 y 5). 
La resolución del sistema de ecuaciones que forman el balance de materia en 
el lecho (ecuación [8.25]) y el modelo de partícula de reacción se ha realizado 
por medio del método de los incrementos finitos suponiendo que la variación 
de las propiedades con el tiempo son lo suficientemente lentas como para 
poder suponer que se cumple el estado pseudo-estacionario, con lo cual se 
obtiene para el balance de materia la siguiente expresión: 
 ( ) ( ) 0 = r-fε-1  
z
C 
u SVslf
SH
g
2 ⋅⋅+∂
∂
 [8.26] 
con la siguiente condición de contorno: 
 0 = 
z 
C 
0=z
SH 2 

∂
∂
 [8.27] 
8.3.1 Resolución del modelo del lecho fijo 
Para resolver el modelo del lecho fijo, se divide el lecho en rodajas de altura 
∆z. Se comienza por el extremo del lecho por donde entra el gas (z=0) y se 
calculan la conversión media del sorbente en la rodaja y la concentración de 
H2S a la salida de la rodaja a intervalos de tiempo iguales, hasta la conversión 
completa del sorbente. Posteriormente, se pasa a calcular la variación de la 
conversión y de la concentración con el tiempo de la siguiente rodaja del 
lecho fijo utilizando como concentración de entrada la de salida de la rodaja 
anterior, hasta la conversión completa del sorbente. Se sigue con el mismo 
proceso en sucesivas rodajas del lecho, hasta el final del mismo. Para este 
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cálculo se utiliza la cinética de sulfuración obtenida en los Capítulos 4 y 5 
con una concentración media logarítmica en cada rodaja entre la de entrada y 
la de salida de la misma. Los perfiles internos de conversión y concentración 
se obtienen por medio de los obtenidos en cada rodaja a un mismo tiempo. 
Las evoluciones de la concentración de H2S y de la conversión en cada rodaja 
con el tiempo proporcionan el avance de los perfiles de concentración y de 
conversión en el lecho. La evolución de la concentración de H2S que sale de 
la última rodaja del lecho proporciona la curva de ruptura del mismo. 
8.3.1.1 Algoritmo de cálculo 
Se ha creado un programa informático en lenguaje FORTRAN para la 
resolución del modelo del lecho fijo. El algoritmo de cálculo utilizado se 
describe a continuación y en la  Figura 8.3 se muestra un esquema del mismo. 
1. Lectura de datos iniciales: condiciones de operación, parámetros de 
partícula, parámetros del lecho fijo, intervalo de tiempo (∆t) e 
incremento de altura (∆z). 
2. Se divide el lecho en rodajas de una altura ∆z y se comienza por el 
extremo del lecho por donde entra el gas, terminando con el extremo 
por el que sale el gas. 
3. Cálculo de la reacción en cada rodaja. Se calcula el incremento de la 
conversión y la concentración a la salida de la rodaja en el tiempo t, 
hasta la conversión completa del sorbente. 
3.1 Se supone una concentración a la salida de la rodaja y se calcula 
la concentración media logarítmica en la misma. 
3.2 Se calcula lo que reacciona con la cinética de sulfuración 
correspondiente. 
3.3 Si lo que reacciona es igual a la variación entre lo que entra y lo 
que sale, se pasa al siguiente tiempo de reacción. Si no es igual 
se prueba con otra concentración a la salida de la rodaja (3.1). 
4. Se pasa a la siguiente rodaja del lecho. Cuando se ha realizado el 
cálculo para la última rodaja del lecho, se pasa a la salida de los 
resultados. 
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5. Salida de resultados: evolución de la concentración de H2S y de la 
conversión con el tiempo en el interior del lecho y la curva de ruptura 
del mismo. 
Figura 8.3 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del modelo de lecho fijo. 
 
Resultados: 
- Evolución de la concentración y de la 
conversión en el interior del lecho 
- Curva de ruptura 
Lectura de datos 
Condiciones de operación, parámetros de 
partícula, parámetros del lecho, ∆t y ∆z 
z = z+∆z 
Se divide el lecho en 
rodajas de una altura ∆z 
Se supone una concentración 
de H2S a la salida de la rodaja 
entra - sale – reacciona = 0 
XS = 1 
SÍ
SÍ
NO
NO
FIN
t = t+∆t 
Cálculo de lo que 
reacciona en la rodaja 
z = L0 
SÍ
NO
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8.4 RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
Los resultados que se muestran a continuación son las curvas de ruptura 
obtenidas y las correspondientes curvas de ruptura normalizadas. A partir de 
estas curvas se obtienen la longitud de sorbente que no puede utilizarse 
(sección LUB), la longitud efectiva del lecho (Lb) y la longitud de la zona de 
trasnferencia (Lt). El tiempo de ruptura, tb, y el tiempo final de la curva de 
ruptura, tc, se toman cuando la concentración a la salida del lecho es un 5% y 
un 95%, respectivamente, de la concentración a la entrada del mismo. Los 
valores de los tiempos y longitudes característicos obtenidos de las curvas de 
ruptura se muestran en las Tablas 8.3 y 8.5. 
8.4.1 Efecto del tipo de sorbente en condiciones calcinantes 
En primer lugar, se ha realizado un experimento de retención de H2S en lecho 
fijo con cada uno de los tres sorbentes calcinados en las condiciones que se 
indican en el experimento E4 de las Tablas 8.2 y 8.4 para la dolomita y las 
calizas, respectivamente. Las curvas de ruptura obtenidas se muestran en la 
 Figura 8.4. 
Figura 8.4 Curvas de ruptura con los sorbentes utilizados. L0=18.0 cm; ug=37 cm s-1; 
H2S = 0.5% vol.; condiciones calcinantes; P=1.0 MPa; T=900 ºC; dp=+0.8-1.0 mm;
 predicciones del modelo. 
Con la dolomita, el tiempo estequiométrico, ts, experimental coincide con el 
teórico, indicando que el sorbente alcanza la conversión completa. Sin 
embargo, con las calizas “Blanca” y “Mequinenza” el tiempo estequiométrico 
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obtenido es menor que el esperado teóricamente si se alcanzase la conversión 
completa de los sorbentes. El tiempo estequiométrico obtenido se 
corresponde con un 80% de la conversión total del sorbente. 
Se observa que las curvas de ruptura obtenidas con la caliza “Mequinenza” y 
la dolomita son muy similares, debido a su parecida reactividad. Sin embargo, 
la curva obtenida con la caliza “Blanca” es mucho más ancha que las 
anteriores, ya que esta caliza tiene una reactividad menor. En la  Figura 8.4 
también se muestran las predicciones obtenidas con el modelo de lecho fijo 
descrito en el presente capítulo, observándose buenas predicciones de los 
resultados experimentales en todos los casos. 
En la  Figura 8.5 se muestran las longitudes características de los lechos fijos 
con los diferentes sorbentes, obtenidas a partir de las curvas de ruptura. Se 
observa que tanto la longitud del lecho no utilizado (LUB) como la longitud 
de la zona de transferencia (Lt) es mucho mayor en el caso de la caliza 
“Blanca” que con los otros dos sorbentes, que son muy parecidas entre sí. 
Figura 8.5 Longitudes características de lecho fijo para los 3 sorbentes (L0=18 cm). 
En la desulfuración a altas temperaturas y a presión en un lecho fijo, 
cualquiera de los tres sorbentes permite obtener concentraciones de H2S 
próximas a las del equilibrio (165 ppm H2S en las condiciones de operación). 
Sin embargo, debido a la mayor reactividad de la caliza “Mequinenza” 
respecto a la caliza “Blanca” y, como consecuencia de ello, a un mayor 
aprovechamiento del sorbente en un lecho fijo, se ha considerado que la 
caliza “Mequinenza” es un sorbente más efectivo que la caliza “Blanca” para 
su utilización en un sistema de desulfuración de gases. Además, la caliza 
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“Blanca” tiene una capacidad de regeneración muy baja, mientras que la 
caliza “Mequinenza” se podría regenerar. Por estas razones, los siguientes 
análisis de desulfuración en lecho fijo y móvil se han realizado con la caliza 
“Mequinenza”, además de la dolomita. 
8.4.2 Efecto de la longitud del lecho 
En la  Figura 8.6 se muestran las curvas de ruptura obtenidas con diferentes 
alturas de lecho (E1, E2, E3 y E4), junto con las curvas normalizadas, para la 
dolomita y la caliza “Mequinenza”. En ambos casos los resultados son muy 
similares debido a que la reactividad de ambos sorbentes es parecida. 
Figura 8.6 Curvas de ruptura obtenidas en función de la altura del lecho fijo. fsorb= 
17.1% dolomita; fsorb= 11.5% Mequinenza; ug= 37 cm s-1; H2S = 0.5% vol.; condiciones 
calcinantes; 1.0 MPa; 900 ºC; +0.8-1.0 mm; predicciones del modelo. 
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Se observa que la curva de ruptura tiene la misma forma con distintas alturas de 
lecho pero se encuentran desplazadas en el tiempo, apareciendo más tarde 
cuanto mayor es la altura del lecho fijo. Esto es debido a que el perfil de 
concentración en el interior del lecho adquiere una forma característica que se 
desplaza a velocidad constante. En las curvas de ruptura normalizadas para la 
dolomita y la caliza “Mequinenza” se observa que cuanto mayor es la altura del 
lecho, la curva de ruptura normalizada es más estrecha, debido a que la fracción 
utilizada de lecho es mayor. En la  Figura 8.6 se muestran también las curvas de 
ruptura predichas por el modelo teórico. Se observa una buena concordancia 
entre los resultados experimentales y las predicciones del modelo. 
En la  Figura 8.7 se muestran las longitudes LUB, Lb y Lt para estos 
experimentos. Dentro de los errores experimentales, se observa que la 
longitud de la zona de transferencia y la longitud LUB no depende de la 
altura de lecho. 
Figura 8.7 Efecto de la altura del lecho sobre las longitudes características de un 
lecho fijo.   Lb; LUB; Lt. 
8.4.3 Efecto de la velocidad del gas 
En la  Figura 8.8 se muestran las curvas de ruptura obtenidas con diferentes 
velocidades del gas para la dolomita y la caliza “Mequinenza” y las curvas 
normalizadas. Al disminuir la velocidad del gas, aumenta el tiempo 
estequiométrico y las curvas de ruptura aparecen más tarde. Se observa que la 
forma de las curvas de ruptura son iguales con las dos velocidades mayores 
(37 y 51 cm/s –C.N.-), mientras que la curva de ruptura obtenida con 23 cm/s 
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(C.N.) es más ancha. Este hecho puede deberse a que un menor caudal de gas 
produce mayores gradientes axiales de concentración de H2S en la zona de 
transferencia, ya que su longitud se hace menor, como se muestra en la  Figura 
8.8. Esto puede provocar que sea importante la dispersión axial en la zona de 
transferencia, haciendo que ésta se alargue respecto a la longitud que tendría 
sin dispersión y que la curva de ruptura sea más ancha. 
Este comportamiento se observa también en las curvas de ruptura normalizadas. 
En ellas se observa que la curva normalizada obtenida con una velocidad del gas 
de 37 cm/s es más estrecha que la de 51 cm/s, como corresponde a una menor Lt. 
Sin embargo, si la velocidad del gas se disminuye hasta 23 cm/s se obtiene una 
curva normalizada muy similar a la obtenida con 37 cm/s. 
Figura 8.8 Curvas de ruptura obtenidas en función de la velocidad del gas. fsorb= 
17.1% dolomita; fsorb= 11.5% Mequinenza; L0= 11.5 cm; H2S = 0.5% vol.; condiciones 
calcinantes; 1.0 MPa; 900 ºC; +0.8-1.0 mm; predicciones del modelo. 
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En la  Figura 8.9 se muestran, en función de la velocidad del gas en el lecho, 
las longitudes LUB, Lb y Lt obtenidas a partir de las curvas de ruptura 
correspondientes. Se observa que al disminuir el caudal de 51 a 37 cm/s la 
longitud de lecho no utilizada (LUB) y la longitud de la zona de transferencia 
se hace menor. Sin embargo, cuando se disminuye la velocidad a 23 cm/s la 
curva normalizada no resulta más estrecha que la de 37 cm/s sino que es muy 
similar en los dos casos. Por lo tanto, al disminuir la velocidad del gas de 37 a 
23 cm/s no se mejora el aprovechamiento del lecho fijo. 
Figura 8.9 Efecto de la velocidad del gas sobre las longitudes características de un 
lecho fijo.   Lb; LUB; Lt. 
Además, en la  Figura 8.8 se muestran las predicciones del modelo de lecho 
fijo. Cuando la velocidad del gas es de 37 y 51 cm/s el modelo predice 
adecuadamente los resultados experimentales. Sin embargo, la curva predicha 
para una velocidad del gas de 23 cm/s es más estrecha que la obtenida 
experimentalmente. Esto es debido a que el modelo no tiene en cuenta el 
efecto de la dispersión axial en el lecho. 
8.4.4 Efecto de la fracción de sorbente 
En la  Figura 8.10 se muestra el efecto que tiene la dilución del sorbente en la 
curva de ruptura del lecho, junto con las curvas normalizadas. En las Tablas 8.3 y 
8.5 se muestran los tiempos y longitudes características de estos experimentos 
para la dolomita y la caliza “Mequinenza”, respectivamente y representadas en la 
 Figura 8.11. 
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Figura 8.10 Curvas de ruptura obtenidas en función de la fracción de sorbente. L0=11.5 cm; 
ug= 37 cm s-1; H2S = 0.5% vol.; condiciones calcinantes; 1.0 MPa; 900 ºC; +0.8-1.0 mm;
 predicciones del modelo. 
Figura 8.11 Efecto de la fracción de sorbente sobre las longitudes características de un 
lecho fijo.   Lb; LUB; Lt 
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En ambos sorbentes se observa que al aumentar el porcentaje de sorbente en 
el lecho la curva de ruptura aparece a tiempos mayores. También se observa 
que la forma de la curva de ruptura es la misma para las mayores diluciones 
del sorbente, correspondientes a ts de 22.5 y 30.5 minutos. En principio, este 
comportamiento se debe a que al aumentar el porcentaje de sorbente, la 
longitud de la zona de transferencia se hace menor, pero también disminuye 
en la misma proporción su velocidad de desplazamiento por el lecho, dando 
como resultado una misma forma de la curva de ruptura, salvo que desplazada 
en el tiempo. 
Sin embargo, para mayores porcentajes de sorbente, correspondiente a ts de 
49 y 59 minutos, se observa que las curvas de ruptura son más anchas. Este 
hecho es similar al observado en el apartado anterior con la menor velocidad 
del gas y también se explica por el efecto que tiene la dispersión axial de H2S 
en la zona de transferencia al aumentar el gradiente axial de concentración de 
H2S cuanto mayor es el porcentaje de sorbente en el lecho. Se encontró que, 
en estas condiciones de operación, la dispersión axial puede llegar a ser 
importante si la longitud de la zona de transferencia es menor que 6 
centímetros. 
Por otro lado, la curva de ruptura normalizada obtenida con la menor fracción 
del sorbente es más ancha que el resto. Esto indica que la fracción no 
utilizada del lecho (LUB/L0) es mayor para el experimento realizado con el 
menor porcentaje de sorbente en el lecho, como se muestra en las Tablas 8.3 
y 8.5 y en la Figura 8.11. 
En la  Figura 8.10 también se muestran las predicciones del modelo de lecho 
fijo que se ha desarrollado. Se observa que para las dos menores 
concentraciones de sorbente en el lecho, las predicciones son buenas. Sin 
embargo, el modelo predice curvas de ruptura más estrechas que las obtenidas 
experimentalmente para un porcentaje mayor de sorbente. Esto es debido a 
que el modelo no tiene en cuenta la dispersión axial de H2S en el lecho. 
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8.4.5 Análisis de curvas de ruptura con el mismo tiempo 
estequiométrico 
Según la ecuación [8.22], se pueden variar dos o tres de las siguientes 
variables de tal manera que el tiempo estequiométrico, ts, permanezca 
constante: longitud del lecho (L0), fracción de sorbente en el lecho (fsorb) y 
velocidad del gas (ug). En la  Figura 8.12 se muestran las comparaciones de 
diferentes curvas de ruptura obtenidas con los mismos tiempos 
estequiométricos. 
Figura 8.12 Comparación de las curvas de ruptura obtenidas en experimentos con el 
mismo tiempo estequiométrico. 
Los experimentos E1, E6 y E7 son curvas de ruptura con un tiempo 
estequiométrico de 22.5 minutos. El par de experimentos E1-E6 se caracteriza 
por mantener la relación L0/ug constante; el par E1-E7 mantiene la relación 
L0·fsorb constante; y el par E6-E7 mantiene la relación fsorb/ug constante (ver 
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Tablas 8.3 y 8.5). Se observa que las tres curvas de ruptura son iguales entre 
sí, consiguiéndose el mismo aprovechamiento del sorbente. La variación del 
caudal de gas en los diferentes experimentos no modifica la curva de ruptura, 
indicando que la transferencia de materia en la capa límite externa a la 
partícula no es importante. En el caso del par de experimentos E1-E7 se 
produce una expansión del lecho por dilución del sorbente. En este caso, la 
zona de transferencia se expande de la misma manera que se expande el lecho 
y se desplaza a mayor velocidad (ecuación [8.4]). La conjunción de ambos 
efectos hace que se obtenga la misma curva de ruptura en ambos casos. 
Las curvas de ruptura con un tiempo estequiométrico de 39 minutos (E3 y 
E10) tienen valores distintos de las tres variables que se están analizando: L0, 
ug y fsorb. Se observa que la curva de ruptura obtenida es la misma en los dos 
experimentos. 
Por último, para observar el efecto de la dispersión axial de H2S en el lecho 
fijo, en la  Figura 8.12 se comparan las curvas de ruptura obtenidas con un 
tiempo estequiométrico de 49 min (E4, E5 y E8). Respecto al experimento 
E2, que se toma como base, los experimentos E5 y E8 aumentan el tiempo 
estequiométrico disminuyendo el caudal de gas y aumentando la fracción de 
sorbente, respectivamente. Estas dos variaciones producen un aumento de los 
gradientes axiales en el lecho fijo tal que la dispersión axial de H2S en el 
lecho puede llegar a ser importante. Sin embargo, el experimento E4 aumenta 
el tiempo estequiométrico aumentando la longitud del lecho fijo, con lo que la 
zona de transferencia y el gradiente axial de concentración de H2S permanece 
constante. Como consecuencia de todo ello, se observa que las curvas de 
ruptura obtenidas cuando el caudal de gas es bajo o la concentración de 
sorbente alta (E5 y E8) son más anchas que cuando se aumenta la altura del 
lecho (E4). En este último caso, la curva de ruptura mantiene la misma forma 
para distintas alturas de lecho, como ya se ha comentado anteriormente. 
De los resultados mostrados, se concluye que para un par gas-sorbente 
determinado (misma cinética), si la dispersión axial en el lecho y el control de 
la transferencia externa no son importantes, las curvas de ruptura obtenidas 
con un mismo tiempo estequiométrico son iguales y las obtenidas con 
diferentes tiempos estequiométricos mantienen su misma forma pero se 
encuentran desplazadas en el tiempo, correspondiéndose cada una a su ts. 
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8.4.6 Efecto de la presión total 
En la  Figura 8.13 se muestran las curvas de ruptura obtenidas a distintas 
presiones totales (0.1, 0.5 y 1.0 MPa), para la dolomita y la caliza “Mequinenza” 
respectivamente, correspondientes a los experimentos E11, E12 y E2. 
Figura 8.13 Curvas de ruptura obtenidas en función de la presión total. fsorb= 17.1% 
dolomita; fsorb= 11.5% Mequinenza; L0= 11.5 cm; ug = 37 cm s-1 (C.N.) ; H2S = 0.5% 
vol.; condiciones calcinantes; 900 ºC; +0.8-1.0 mm; predicciones del modelo. 
Se observa que la curva de ruptura a 0.5 y 1.0 MPa son muy similares entre sí 
y la de 0.1 MPa es más ancha. Esto es consecuencia de la cinética de 
sulfuración: a 0.5 y 1.0 MPa la velocidad de sulfuración es muy parecida y a 
0.1 MPa la reacción es más lenta, como se ha descrito en el Capítulo 4. Como 
consecuencia de ello, la longitud no utilizable (sección LUB) es similar a 0.5 
y 1.0 MPa, mientras que es muy superior a 0.1 MPa, como se observa en la 
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 Figura 8.14. En la misma Figura se observa que a 0.1 MPa la longitud de la 
zona de transferencia es mayor que la longitud del lecho. Por lo tanto, la zona 
de transferencia aún no se ha desarrollado del todo y a tb la fracción de lecho 
que se encuentra a la entrada de la corriente gaseosa todavía no se encuentra 
totalmente convertida. Este hecho es predicho por el modelo teórico 
desarrollado, tal como se muestra en la Figura 8.13. 
Figura 8.14 Efecto de la presión total sobre las longitudes características de un lecho 
fijo.  Lb;  LUB; Lt. 
8.4.7 Lecho fijo a presión en condiciones no calcinantes 
En la  Figura 8.15 se muestran las curvas de ruptura obtenidas en condiciones 
no calcinantes con la dolomita y la caliza “Mequinenza”, produciéndose la 
sulfuración directa de los sorbentes. Las variables de operación son las 
especificadas para el experimento E13. A modo de comparación, se muestran 
también las curvas de ruptura obtenidas en condiciones calcinantes. Se 
observa que el comportamiento es muy diferente según se trate de la dolomita 
o de la caliza “Mequinenza”. 
En el caso de la dolomita, el tiempo estequiométrico obtenido es menor al 
teórico calculado teniendo en cuenta todo el calcio presente en el lecho; es 
decir, la curva de ruptura sale con antelación y la conversión del sorbente no 
es completa, obteniéndose una conversión máxima del 80%. Sin embargo, la 
forma de la curva de ruptura es similar en ambos casos. Estos hechos se 
deben a que la reactividad de la sulfuración directa y de la sulfuración de 
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calcinados es muy parecida en la dolomita, aunque, mientras se pueden 
obtener conversiones completas en la sulfuración de calcinados (Capítulo 4), 
en la sulfuración directa a presión se obtiene un conversión máxima del 80% 
(Capítulo 5). Por el contrario, en la sulfuración directa con la caliza 
“Mequinenza” se obtiene una conversión del sólido muy baja (Capítulo 5), 
por lo que el lecho retiene muy poco H2S y la curva de ruptura sale casi 
inmediatamente. 
Figura 8.15 Curvas de ruptura obtenidas en condiciones calcinantes y no calcinantes. 
fsorb= 17.1% dolomita; fsorb= 11.5% Mequinenza; L0= 11.5 cm; ug = 37 cm s-1 (C.N.); 
0.5% vol. H2S; 1.0 MPa; 900 ºC; +0.8-1.0 mm; predicciones del modelo. 
Por lo tanto, la utilización de dolomita en condiciones no calcinantes en la 
desulfuración de gases en caliente y a presión en un lecho fijo permite obtener 
concentraciones de H2S próximas a las del equilibrio (225 ppmv en las 
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condiciones de operación). Sin embargo, si se utiliza caliza en estas 
condiciones, la desulfuración tiene una efectividad muy baja. 
En la  Figura 8.15 también se muestra la curva de ruptura predicha por el 
modelo teórico para la desulfuración con dolomita, utilizando la cinética de 
sulfuración directa determinada en el Capítulo 5, obteniéndose una buena 
predicción de la curva experimental. 
8.4.8 Efecto del tamaño de partícula 
Se han realizado algunos experimentos con un tamaño de partícula de +1.6-
2.0 mm (E14 y E15 en las Tablas 8.2 y  8.4). La sulfuración de estas 
partículas es más lenta que la de +0.8-1.0 mm, lo que provoca que la zona de 
transferencia sea mayor que en los experimentos anteriores. Los experimentos 
se han diseñado de manera que la longitud de la zona de transferencia sea 
menor que la longitud del lecho, aumentando el tiempo estequiométrico, 
aproximadamente a 100 minutos. Se han realizado dos experimentos en 
condiciones calcinantes, con la caliza “Mequinenza” y con la dolomita, y otro 
más con la dolomita en condiciones no calcinantes. Anteriormente, se ha visto 
que la caliza en condiciones no calcinantes es muy poco reactiva, por lo que 
no se consideró necesario realizar este experimento. En la  Figura 8.16 se 
muestran las curvas de ruptura obtenidas. 
Los tiempos estequiométricos obtenidos, mostrados en las Tablas 8.3 y 8.5, 
corresponden a una conversión de los sorbentes del 85% en todos los casos. 
Se observa que la curva de ruptura obtenida con la dolomita en condiciones 
calcinantes es similar a la obtenida en condiciones no calcinantes, debido a 
que ambas reacciones tienen una reactividad parecida (Capítulos 4 y 5). Sin 
embargo, la curva obtenida con la caliza “Mequinenza” es más ancha, debido 
a su menor reactividad con este tamaño de partícula. Por lo tanto, la longitud 
de lecho no utilizado (LUB) es menor si se utiliza la dolomita que si se usa la 
caliza “Mequinenza”, tal como se muestra en la  Figura 8.17. 
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Figura 8.16 Curvas de ruptura obtenidas con un tamaño de partícula de +1.6-2.0 mm. 
fsorb= 20.9% dolomita; fsorb=11.5% Mequinenza; L0=35.0 cm; 1.0 MPa; ug = 37 cm s-1 
(C.N.); H2S = 0.5% vol.; +0.8-1.0 mm. predicciones del modelo. 
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Figura 8.17 Efecto del tipo de sorbente sobre las longitudes características de un 
lecho fijo.  Lb; LUB; Lt. 
Estos tres experimentos se repitieron para obtener los perfiles de conversión 
en el interior del lecho. Para ello, se procede de manera similar a los llevados 
a cabo para obtener la curva de ruptura hasta el tiempo de ruptura, tb. En este 
momento, se cambia la mezcla de gases de reacción por un flujo de N2, con lo 
que la reacción se detiene, y se enfría el lecho. Posteriormente, se extraen 
distintas fracciones de partículas del lecho de un volumen determinado, cada 
una de ellas correspondiente a una altura en el lecho. Finalmente, se realiza la 
sulfuración completa de cada fracción. El cálculo de la conversión media de 
las partículas presentes en cada fracción se realiza por diferencia entre el H2S 
retenido en las sulfuraciones completas y lo que debería haber retenido si la 
conversión inicial del sorbente fuese nula. 
En la  Figura 8.18 se muestra la conversión de sulfuración obtenida a distintas 
alturas del lecho obtenidos a tiempo tb para la dolomita y la caliza 
“Mequinenza”. También se muestran los perfiles de conversión teóricos, los 
cuales predicen bien los obtenidos experimentalmente. La zona de 
transferencia se corresponde con la altura del lecho donde la conversión es 
menor que la conversión máxima. Estas alturas se ajustan adecuadamente con 
las mostradas en la  Figura 8.17, calculadas a partir de la curva de ruptura. 
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Figura 8.18 Perfiles de conversión en el interior del lecho a tiempo tb. +1.6-2.0 mm. 
 Datos experimentales; predicciones del modelo. 
Por lo tanto, se puede obtener el perfil de concentración de H2S y de 
conversión en el sorbente en la zona de transferencia a partir de la curva de 
ruptura obtenida. La posición de la zona de transferencia en el lecho 
dependerá del tiempo de operación del lecho. Además, el modelo de lecho 
fijo desarrollado con las cinéticas de sulfuración obtenidas en este trabajo 
predice adecuadamente la evolución de los perfiles de concentración y de 
conversión en el lecho fijo con el tiempo de operación y la curva de ruptura 
obtenida. 
Además, se puede realizar el diseño de un lecho móvil en contracorriente con 
una relación Ca/S igual a la unidad a partir de la curva de ruptura obtenida en 
lecho fijo. Como se describirá con más detalle en el Capítulo siguiente, para 
su diseño hay que conocer el perfil de concentración en la zona de 
transferencia, que se puede obtener de la curva de ruptura en lecho fijo. Como 
se ha mostrado en el apartado 8.4.5. a partir de una curva de ruptura obtenida 
en unas condiciones de L0, ug y fsorb determinadas es posible conocer la curva 
de ruptura que se tendría en otras condiciones, siempre que no sea importante 
la dispersión axial de H2S en la zona de transferencia. Por lo tanto, se puede 
realizar el diseño de un lecho móvil en contracorriente con una relación Ca/S 
igual a 1 con una ug y fsorb distintas a las que se han utilizado en la obtención 
de la curva de ruptura del lecho fijo. 
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9. RETENCIÓN DE H2S EN REACTORES DE LECHO 
MÓVIL A PRESIÓN 
9.1 INTRODUCCIÓN 
La retención de H2S en reactores de lecho móvil evita varios de los problemas 
existentes en un reactor de lecho fijo. Al ser un reactor que opera en continuo 
no son necesarias las etapas de calentamiento y enfriamiento que existían en 
cada periodo de operación en un lecho fijo. Por otro lado, la longitud de un 
lecho móvil está determinada únicamente por la zona de reacción, pudiendo 
ser sensiblemente menor que la longitud óptima de un lecho fijo. Debido a 
este factor, se reducen los costes derivados de la pérdida de carga del lecho. 
La longitud del lecho móvil estará determinada por los caudales de sólido y 
de gas, así como de la reactividad del sorbente, pudiéndose llegar a un 
aprovechamiento del sorbente prácticamente del 100% y a concentraciones de 
H2S a la salida próximas a las del equilibrio (Fenouil y Lynn, 1996). Por 
último, el flujo y la renovación del sorbente existente en un lecho móvil evita 
los problemas de taponamientos que podrían originarse en un lecho fijo. Por 
contra, un lecho móvil es más complejo en su operación y control que un 
lecho fijo. Además, la atrición que produce un lecho móvil es superior a la de 
un lecho fijo, aunque sin llegar a ser tan alta como en un lecho fluidizado. 
Un lecho móvil puede actuar en contra-corriente o en corrientes paralelas (co-
corriente). Además, se puede trabajar con diferentes relaciones Ca/S|util. El 
diseño de un lecho móvil en contra-corriente con una relación Ca/S|util igual a 1 
puede realizarse a partir de los resultados experimentales obtenidos de un lecho 
fijo y su modelado. Por lo tanto, la experimentación en un lecho fijo, más sencilla 
que en un lecho móvil, servirá también para diseñar este tipo de reactores. 
Como se ha comentado en el Capítulo 8, la conversión del sorbente puede ser 
menor que la unidad. Por ello se ha definido una relación Ca/S|util en la que 
sólo se tiene en cuenta el Ca útil introducido al reactor, es decir, el que se 
puede convertir en las condiciones de operación (Xmax). De esta manera, 
Ca/S|util=1 se relaciona con el mínimo caudal de sorbente para obtener en la 
práctica una concentración de H2S en equilibrio. En el presente trabajo, la 
relación Ca/S|util se calcula la siguiente manera: 
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 Flujo de Ca = Fmolar Ca·(Xmax-Xe) [9.1] 
 Flujo de S = ug·( eS,H2C  - 
eq
SH2
C ) [9.2] 
En este trabajo se va a realizar la optimización de la retención de H2S en este tipo 
de reactores analizando el efecto de las variables de operación, realizando el 
modelado y la simulación de este tipo de reactores, así como la utilización del 
modelo desarrollado para el diseño de una instalación industrial. 
9.1.1 Análisis de la desulfuración de gases en un lecho móvil 
Un lecho móvil es un sistema en el que se pone en contacto una corriente de 
partículas sólidas y una corriente de gas. Las partículas sólidas se disponen de 
manera similar a un lecho empaquetado y fluyen por gravedad en sentido 
descendente con una velocidad constante. Para ello, se introduce un caudal de 
sólidos por la parte superior del lecho y se extrae por la parte inferior con la 
misma velocidad, manteniendo constante la cantidad de sólido en el lecho. 
Según sea el sentido del flujo del gas se pueden tener dos configuraciones 
diferentes: en corrientes paralelas, si el flujo del gas tiene el mismo sentido 
que el de sólidos; y en contra-corriente si el flujo del gas es contrario al de 
sólidos. 
La operación de un lecho móvil se realiza en estado estacionario, 
manteniéndose constantes con el tiempo los flujos de gas y de sólido, la altura 
del lecho, las conversiones del gas y del sólido a la salida, y los perfiles 
internos de concentración del gas y de conversión del sólido. La 
concentración del gas reactante a la salida del reactor, sS,H 2C , y la variación 
de la conversión del sorbente en el lecho, ∆X, se relacionan mediante el 
siguiente balance global de materia en el reactor: 
 ( )sS,HeS,HgmolarCa 22 CCuX F −⋅=∆  [9.3] 
La reacción de sulfuración de los sorbentes cálcicos no es instantánea, por lo 
que existirá una zona de transferencia donde ocurre la reacción entre el H2S y 
el sorbente, de manera similar a lo mostrado en el Capítulo 8 para la 
desulfuración de gases en un lecho fijo. Esta zona de transferencia se 
mantiene estacionaria en el tiempo y depende del tipo de contacto entre el 
sólido y el gas y de la relación Ca/S introducida en el sistema. 
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En la desulfuración de gases con sorbentes cálcicos se pueden producir dos 
secuencias de reacciones, según sean las condiciones de operación calcinantes 
o no calcinantes. El efecto que tenga la calcinación de los sorbentes cálcicos en 
la desulfuración en un lecho móvil en condiciones calcinantes dependerá del 
tipo de contacto entre el sólido y el gas y del efecto que tiene la calcinación 
sobre la reacción de sulfuración, tal y como se ha estudiado en el Capítulo 6. 
9.1.1.1 Lecho móvil en contra-corriente 
En un lecho móvil en contra-corriente se pone en contacto el gas sin 
reaccionar con el sólido convertido. En este sistema, el precalentamiento y la 
calcinación pueden producirse en la parte superior del lecho, sin afectar a la 
reacción de sulfuración. En esta zona se puede lograr una concentración de 
H2S próxima a la del equilibrio. 
El siguiente balance de materia proporciona la relación entre la concentración 
del gas reactante y la conversión del sólido a una altura determinada z del 
lecho móvil, zS,H2C  y Xz, respectivamente: 
 Fmolar Ca·(Xs – Xz) = |ug|·( eS,H2C  – zS,H2C ) [9.4] 
En este tipo de lechos existen dos parámetros a considerar en la 
desulfuración: la relación Ca/S y la altura del lecho. Estos dos parámetros 
determinan la concentración de H2S y la conversión del sólido que se 
obtienen a la salida del reactor, y afectan a los gradientes de concentración y 
conversión en el interior del lecho. En la  Figura 9.1 se muestran los distintos 
casos que se pueden producir. 
Cuando la relación Ca/S|util es igual a 1 y la altura del lecho es mayor que la de 
la zona de transferencia, como se cumple el balance global de materia 
(ecuación [9.3]), la concentración de H2S a la salida es igual a la del equilibrio 
( eq SH 2C ) y la conversión del sólido es la máxima alcanzable (Xmax). Sin embargo, 
si la relación Ca/S|util es mayor que la unidad, bien por una disminución del 
caudal de gas o por un aumento del caudal de sólidos, la conversión a la salida 
del sólido es inferior a la máxima alcanzable. Por lo tanto, el gas entra en 
contacto con un sólido que no se ha convertido totalmente, encontrándose la 
zona de transferencia en la zona inferior del lecho. La concentración de H2S a 
la salida del lecho es también la del equilibrio. 
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Figura 9.1 Esquemas de los flujos de sólido y de gas en un lecho móvil en contra-
corriente, junto con los perfiles internos de concentración y la ubicación de la zona de 
transferencia. 
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Si la relación Ca/S|util es menor que la unidad, bien por un aumento del caudal 
de gas o por una disminución del de sólidos, la concentración a la salida del 
gas reactante es superior a la del equilibrio, tal y como marca el balance 
global de materia (ecuación [9.3]). En este caso, la zona de transferencia se 
desplaza a la parte superior del lecho, pudiendo tener influencia el 
calentamiento del sólido y la calcinación en la sulfuración del sorbente. 
En el caso de que la altura del lecho sea menor que la de la zona de transferencia, 
el tiempo de residencia del sorbente en el lecho es inferior al necesario para que 
reaccione en su totalidad, obteniéndose una conversión del sólido menor que la 
esperada. En consecuencia, la concentración de H2S a la salida del lecho también 
será mayor que la de equilibrio, en cumplimiento del balance global de materia 
(ecuación [9.3]). Si esto ocurre, el calentamiento del sólido y la calcinación del 
sorbente pueden afectar a la retención de H2S en el lecho. 
9.1.1.2 Lecho móvil en corrientes paralelas 
En esta disposición, el gas a limpiar se pone en contacto con el sólido que 
entra al reactor. La zona de transferencia se sitúa en todos los casos a la 
entrada de la alimentación, lo que hace que el sólido se deba calentar y 
calcinar en contacto con el gas a limpiar. El efecto de estos procesos en la 
retención de H2S dependerá de la velocidad de calentamiento y de las 
consideraciones expuestas en el Capítulo 6 (calcinación y la sulfuración 
simultáneas). 
La concentración del gas reactante y la conversión del sólido a una altura 
determinada del lecho móvil, zS,H2C  y Xz respectivamente, se relacionan 
mediante el siguiente balance de materia: 
 Fmolar Ca·(Xz – Xe) = |ug|·( eS,H2C  – zS,H2C ) [9.5] 
La retención de H2S en un lecho móvil en corrientes paralelas es muy efectiva en 
la primera zona del lecho, debido a que se encuentra en contacto un gas con alta 
concentración de H2S y un sólido poco convertido. Sin embargo, en la etapa 
final, cuando se encuentran en contacto un gas diluido y un sólido con una 
avanzada conversión, se tiene una baja efectividad, siendo necesario un mayor 
tiempo de residencia para obtener elevadas conversiones y, por consiguiente, 
alargando la zona de transferencia, como se muestra en la  Figura 9.2. 
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Figura 9.2 Esquemas de los flujos de sólido y de gas en un lecho móvil en corrientes 
paralelas, junto con los perfiles internos de concentración y la ubicación de la zona de 
transferencia. 
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La variación de la relación Ca/S|util tiene el mismo efecto sobre la 
concentración del gas reactante y la conversión del sólido a la salida del 
reactor que en el caso del contacto en contra-corriente. Sin embargo, una 
disminución en la altura del lecho supone un simple truncamiento de la parte 
inferior del lecho. 
9.1.2 Diseño de un lecho móvil con la curva de ruptura de un lecho 
fijo 
A partir de la curva de ruptura obtenida de un lecho fijo, puede realizarse el 
diseño de un lecho móvil en contracorriente con una relación Ca/S tal que se 
obtenga la conversión máxima del sorbente y la concentración de equilibrio en 
el gas de salida (según definición, Ca/S|util = 1) y que opere en las mismas 
condiciones que el lecho fijo. 
En un lecho fijo, la velocidad con que se desplaza la zona de transferencia, ut, 
es igual a la velocidad con que se desplaza el frente de onda estequiométrico, 
us (Capítulo 8): 
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En esta ecuación se ha considerado la posibilidad de que el sorbente esté 
diluido con una fracción fsorb en inerte, ya que en los experimentos de lecho 
móvil realizados en laboratorio se ha diluido el mismo para aumentar la 
longitud del lecho y facilitar así la experimentación. 
En un lecho móvil, el balance de materia global viene dado por la siguiente 
expresión: 
 moles de H2S que reaccionan = moles de Ca que reaccionan [9.7] 
 ( ) ( )es
CaCO
CaCO
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f
fWCCQ
3
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22
−=− •  [9.8] 
siendo sW
•
 el caudal másico de sorbente sin calcinar: 
 ( )lms_lmsols 1 ρSuW ε−=•  [9.9] 
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Si la concentración de H2S a la salida del lecho móvil es la del equilibrio 
( eq SHsS,H 22 CC = ), el sorbente alimentado tiene una conversión inicial Xe = 0 y 
el sorbente se convierte totalmente en el lecho (Xs = 1), puede obtenerse la 
velocidad con la que baja el sólido en el lecho móvil despejando de las 
ecuaciones [9.8] y [9.9]: 
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Figura 9.3 Equivalencia entre los perfiles internos en un lecho fijo y en un lecho 
móvil. 
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Como se puede observar de las ecuaciones [9.6] y [9.10], si la porosidad y la 
sección del lecho es la misma en ambos lechos (fijo y móvil), la velocidad 
con la que baja el sólido en un lecho móvil para cumplir el balance de materia 
(usol) es igual a la de desplazamiento de la zona de transferencia en un lecho 
fijo (us). Además, en ambos casos los perfiles de concentración y de 
conversión son iguales, debido a que en ambos casos se encuentran el gas 
inicial con el sólido convertido y el gas limpio con el sólido sin reaccionar, 
cuestión que no ocurre a otras relaciones Ca/S|util distintas de 1 o en co-
corriente. La diferencia entre ambos lechos es que en el lecho móvil los 
perfiles se mantienen en la misma posición mientras el lecho desciende y en 
el lecho fijo es el perfil el que se desplaza a velocidad constante, mientras el 
lecho permanece estático. Por lo tanto, si obtenemos el perfil en un lecho fijo, 
sabemos que el del lecho móvil en contra-corriente y con una relación 
Ca/S|util=1 será el mismo. Este hecho se representa de manera esquemática en 
la  Figura 9.3. 
La variación de la concentración de H2S con la altura en la zona de 
transferencia de un lecho fijo puede calcularse a partir de su curva de ruptura. 
Para ello, se transforma la escala de tiempo en la que se representa una curva 
de ruptura en una escala de longitud por medio de la velocidad con la que se 
desplaza la zona de transferencia ( Figura 9.4). Debido a este desplazamiento, 
el perfil de concentración al que se le efectúa el cambio de escala de tiempo a 
longitud hay que definirlo a un tiempo determinado. Si lo calculamos en el 
tiempo de ruptura del lecho (tb), la zona de transferencia se encontrará en el 
extremo superior del lecho ( Figura 9.3), pudiendo definir la posición z = 0 en 
el extremo inferior de la zona de transferencia y z = Lt en el extremo superior 
de la misma. El cambio de la escala de tiempo a la de longitud se realiza con 
la siguiente expresión: 
 [ ]bst t tuLz −⋅−= CC  [9.11] 
De esta manera, se calcula la altura a la que hay una concentración 
determinada. La longitud de la zona de transferencia (Lt), se calcula de la 
siguiente manera: 
 [ ]bcst ttu  L −⋅=  [9.12] 
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De esta forma, se obtiene el perfil de concentración en la zona de 
transferencia de un lecho móvil a partir de la curva de ruptura de un lecho fijo 
en las condiciones mencionadas anteriormente, en las que se cumple que la 
velocidad de desplazamiento de la zona de transferencia en el lecho fijo (ut) 
es igual a la bajada del sólido en el lecho móvil (usol). 
Figura 9.4 Cambio de la escala de tiempo en la que se representa la curva de ruptura de 
un lecho fijo a la escala de longitud para obtener el perfil de concentración en el lecho móvil. 
Una vez obtenido el perfil de concentración en un lecho móvil a partir de la 
curva de ruptura de un lecho fijo es posible obtener este perfil con otras 
velocidades del sólido (usol) diferentes, siempre y cuando se cumpla que 
Ca/S|util=1. El tiempo de residencia (tr) del sorbente en la zona de 
transferencia del lecho móvil debe ser el mismo en todos estos casos, por lo 
que las longitudes correspondientes a una misma concentración en el lecho 
pero obtenidas con dos velocidades de sólido diferentes, usol(1) y usol(2), se 
relacionan de la siguiente manera: 
 constante
)2(u
z(2)
)1(u
z(1)t
solsol
r ===  [9.13] 
Estas velocidades del sólido diferentes en un lecho móvil se corresponden con 
otras velocidades de desplazamiento de la zona de transferencia en lechos fijos, 
los cuales mantienen la misma forma de la curva de ruptura (Capítulo 8). 
CH2S(eq) 
CH2S(entra) 
tb tc 
z = Lt z = 0 
CH2S 
t|C 
z|C 
[ ]btCt sutLCz −⋅−=  Lecho fijo 
Lecho móvil 
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De esta forma, se obtendrán los perfiles de concentración en un lecho móvil 
obtenidos con una fracción de sorbente y una porosidad del lecho distintas a 
las del lecho fijo. Una vez que se ha obtenido el perfil de concentración del 
lecho móvil, el de conversión del sólido puede calcularse a partir del balance 
de materia en el lecho (ecuación [9.4]). 
9.2 EXPERIMENTAL 
Mediante las relaciones entre la curva de 
ruptura de un lecho fijo y los perfiles de 
concentración en un lecho móvil mostradas 
en el apartado anterior se ha podido realizar 
un diseño preliminar para realizar la 
construcción de un lecho móvil donde 
efectuar la experimentación. 
9.2.1 Sistema experimental 
Se ha realizado el diseño y la construcción 
de un reactor de lecho móvil a presión para 
la obtención de los perfiles internos de 
concentración de H2S y de conversión de 
los sorbentes cálcicos en diferentes 
condiciones de operación. El sistema 
experimental se encuentra descrito en el 
apartado 2.2.4 del presente trabajo. El flujo 
de sólidos es siempre descendente y su alimentación puede realizarse de dos 
maneras diferentes: la primera, por medio de un sinfín situado en la parte 
superior del reactor; y la segunda, dejando caer por gravedad los sólidos 
alojados en una tolva sobre la vertical del reactor. Con el tamaño de partícula 
utilizado (+1.6-2.0 mm), el sinfín producía una intensa reducción del tamaño 
de las partículas alimentadas, por lo que en la mayoría de los experimentos se 
ha utilizado el segundo de los procedimientos descritos para la alimentación 
de los sólidos. Por otro lado, el flujo de gas puede ser ascendente o 
descendente, según se trate de realizar el contacto en contra-corriente o en 
corrientes paralelas, respectivamente. 
Figura 9.5 Lecho móvil 
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9.2.2 Procedimiento experimental 
En primer lugar, en cada experimento se preparó una mezcla homogénea de 
sorbente y arena. La arena es un producto inerte y actúa como diluyente. Su 
utilización se basa en la necesidad de obtener un lecho con suficiente altura 
para disminuir en lo posible el error relativo que pudiera cometerse en las 
medidas de concentración de H2S y de conversión en función de la altura en 
el lecho. 
Para evitar atascos en el flujo de sólidos en el reactor y para obtener una 
porosidad homogénea en el mismo (la porosidad del lecho móvil, 0.44, es 
algo superior a la de un lecho fijo, 0.4) se partió del reactor vacío, a la 
temperatura de reacción y abierto a la atmósfera. La carga de los sólidos se 
realizó alimentando sólido en pequeñas fracciones por la parte superior del 
reactor, a la vez que se extraía un caudal de sólidos igual al que se iba a 
utilizar en la operación del lecho móvil, siendo la cantidad alimentada mayor 
que la extraída. De esta manera se conseguía que desde el inicio de la 
desulfuración de los gases el flujo de sólidos en el lecho móvil fuese 
homogéneo y constante. 
Una vez se ha llenado todo el reactor de sólido, se termina con la carga de la 
tolva existente sobre el reactor, se deja de extraer sólidos, se cierra la tolva y 
se presuriza a la presión de trabajo con una corriente de nitrógeno. 
El sólido que se introducía inicialmente en el reactor y la operación posterior 
para obtener los perfiles de concentración de H2S en el interior del lecho 
móvil diferían según fuese el tipo de contacto sólido-gas. 
9.2.2.1 Lecho móvil en contra-corriente 
Cuando la operación del lecho móvil se efectuaba en contra-corriente la carga 
del reactor se realizaba con la mezcla de sorbente y arena. Una vez el reactor 
se encontraba presurizado y estable, se introducían los gases de reacción con 
la composición deseada por la parte inferior del reactor. La concentración de 
H2S en los gases a la salida del reactor se analizaba de manera semicontinua 
con el cromatógrafo de gases. En un principio, el reactor se dejaba actuar 
como un lecho fijo un tiempo superior a t1 (tiempo necesario para que la 
primera fracción de sorbente en el lecho alcance su conversión máxima) e 
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inferior al tiempo de ruptura, tb. Durante este tiempo, se desarrollaban los 
perfiles internos de concentración y conversión característicos de un lecho 
fijo. Estos dos tiempos, t1 y tb, se estimaron a partir de los experimentos 
obtenidos en lecho fijo (Capítulo 8). Posteriormente, se comenzaba con la 
extracción de sólidos por el sinfín inferior, empezando la operación en lecho 
móvil en contra-corriente. En ocasiones, como cuando la altura del lecho es 
menor que la de la zona de transferencia, t1 es mayor que tb. En este caso, se 
comenzaba con la extracción de sólidos a un tiempo tb. Actuando de esta 
manera se conseguía que el lecho móvil se encontrase en estado estacionario 
de manera rápida. 
Para obtener los perfiles de concentración de H2S en el interior del lecho se 
continuaba la operación del lecho móvil hasta que se vaciaba la tolva de 
sólidos y comenzaba a disminuir la altura del lecho móvil. La cantidad 
alimentada es la necesaria para suponer que el lecho alcance el estado 
estacionario. A partir de este momento, la concentración de H2S en el gas que 
se obtenía a la salida del reactor aumentaba progresivamente a medida que la 
altura del lecho móvil disminuía. De esta forma, se obtenía una concentración 
de H2S para una altura determinada del lecho móvil. Esta concentración era la 
misma que la existente en el interior de un lecho móvil a esa misma altura. 
La altura del lecho existente en cada instante se calculó de dos maneras 
diferentes: la primera es mediante el conocimiento del sólido que se ha 
cargado en el reactor y del caudal de sólido extraído; la segunda es mediante 
la medida de la pérdida de carga en el reactor, que se relaciona con la altura 
del lecho mediante la ecuación de Ergun: 
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Ambos procedimientos proporcionaron la misma altura de lecho a un tiempo 
determinado. 
Para obtener los perfiles de conversión de sólido en el interior del lecho se 
realizó otro experimento similar, pero deteniendo la extracción de sólidos y la 
reacción de sulfuración (cambiando la corriente de gases de reacción por una 
de nitrógeno) antes de que se vaciase la tolva de sólidos. Seguidamente, se 
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despresurizaba el reactor y se dejaba enfriar. Posteriormente, se abría el 
reactor por la parte superior y se extraían fracciones de sólido del mismo, 
anotando la altura del lecho a la que se encontraba cada fracción. Finalmente, 
se realizaba la sulfuración completa de cada fracción en lecho fijo, 
obteniéndose la conversión de sulfuración alcanzada en el lecho móvil por 
diferencia, de la misma manera que se ha descrito en el apartado 8.4.8. 
9.2.2.2 Lecho móvil en corrientes paralelas 
Para operar en corrientes paralelas, la carga inicial del reactor se realizaba con 
arena, introduciendo la mezcla de sorbente y arena en la tolva. Con el reactor 
a la presión y temperatura adecuadas, se introduce la mezcla de gases de 
reacción por la parte superior. La concentración de H2S a la salida del reactor 
se analiza de manera semicontinua con el cromatógrafo de gases y es la 
misma que la existente en los gases a la entrada del reactor, ya que en el 
mismo sólo hay arena que actúa como un inerte. Seguidamente, se comienza 
la extracción de sólidos, con lo que va entrando la mezcla de sorbente y arena 
al lecho y la concentración de H2S a la salida disminuye. Esta concentración 
se corresponde con la altura que posee la interfase entre la fracción de arena y 
la fracción de sorbente y arena. Las medidas “concentración de H2S-altura de 
la interfase” proporcionan el perfil interno de concentración de H2S que tiene 
un lecho móvil en corrientes paralelas. El lecho móvil se deja actuar durante 
algún tiempo después de que el reactor se haya llenado por completo de la 
mezcla de sorbente y arena, observando que la concentración de H2S a la 
salida del lecho se mantiene constante. 
A partir del mismo experimento del que se obtiene el perfil de concentración 
de H2S se obtienen los perfiles de conversión del sorbente en el interior del 
lecho móvil. Para ello, se detiene la extracción de sólidos y la sulfuración del 
sorbente antes de que se haya vaciado la tolva de sólidos. Posteriormente, se 
procede de manera similar a la ya descrita en el apartado anterior, para un 
lecho en contra-corriente. 
9.2.3 Series de experimentos 
Se ha estudiado la retención de H2S con un lecho móvil, tanto en contra-
corriente (CC) como en corrientes paralelas (CP), con la caliza “Mequinenza” 
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en condiciones calcinantes y con la dolomita en condiciones calcinantes y no 
calcinantes. El tamaño de partícula utilizado fue de +1.6-2.0 mm. Los 
experimentos se realizaron a 1.0 MPa de presión total y la mezcla de gases de 
reacción se muestra en la  Tabla 9.1. 
Tabla 9.1 Composición del gas de reacción (% volumen). 
 Condiciones calcinantes Condiciones no calcinantes 
Temperatura 900 ºC 850 ºC 
H2S 0.5 0.5 
CO2 3.5 7.0 
CO 2.2 3.0 
H2 4.0 3.5 
H2O 8.4 9.0 
N2 81.4 77.0 
Los experimentos realizados y las condiciones de operación utilizadas en los 
mismos se muestran en las Tablas 9.2, 9.3 y 9.4. En cada uno de los casos, se 
ha partido de una condición base en la que la relación Ca/S|util es igual a 1 
(E1CC y E1CP). Respecto a estos experimentos se ha variado la relación 
Ca/S|util (E2CC, E3CC, E2CP y E3CP), bien variando el flujo de sólidos, FS, 
en los experimentos realizados en condiciones calcinantes (Tablas 9.2 y 9.4), 
o la velocidad del gas, ug, en los realizados en condiciones no calcinantes 
( Tabla 9.3). Con la dolomita en condiciones calcinantes, también se ha 
analizado el efecto de la variación simultánea del caudal de gas y de sólido 
manteniendo constante la relación Ca/S|util (pares E1-E5, E2-E6 y E3-E7, en 
contra-corriente y en corrientes paralelas). 
En todos los experimentos realizados en contra-corriente, la longitud del 
lecho es mayor que la de la zona de transferencia. Los experimentos E4CC 
con los diferentes sorbentes se han llevado a cabo con una longitud del lecho 
menor que la zona de transferencia necesaria para la conversión completa del 
sólido y del gas. Para ello, se ha expandido la zona de transferencia utilizando 
una fracción de sorbente 3 veces menor y, por tanto, un caudal de sólidos 3 
veces mayor que en los experimentos E1CC, ya que la altura física del lecho 
es siempre de 120 cm. 
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Por el contrario, en los experimentos descritos realizados en corrientes 
paralelas, la altura del lecho es inferior a la altura necesaria para la conversión 
completa del gas y/o del sólido. Para obtener longitudes de la zona de 
transferencia menores que la longitud del lecho con Ca/S|util=1, se ha utilizado 
una fracción de sorbente en el lecho 3 veces superior y un caudal de sólidos 3 
veces inferior al del experimento E1CP (E4CP con la caliza “Mequinenza”). 
Tabla 9.2 Serie de experimentos para la dolomita “Sierra de Arcos” en condiciones 
calcinantes (L0=120 cm). 
Nº exp. Ca/S Ca/S|util(1) FS  usol  fsorb ug (2) 
 (-) (-) (kg m-2 s-1) (cm h-1) (%) (cm s-1) 
E1 CC 1.18 1.0 0.46 116 3.86 36.9 
E2 CC 1.47 1.25 0.58 145 3.86 36.9 
E3 CC 0.88 0.75 0.34  87 3.86 36.9 
E4 CC 1.18 1.0 1.38 348 1.29 36.9 
E5 CC 1.18 1.0 0.23  58 3.86 18.4 
E6 CC 1.47 1.25 0.29  72 3.86 18.4 
E7 CC 0.88 0.75 0.17  43 3.86 18.4 
E1 CP 1.18 1.0 0.46 116 3.86 36.9 
E2 CP 1.47 1.25 0.58 145 3.86 36.9 
E3 CP 0.88 0.75 0.34  87 3.86 36.9 
E5 CP 1.18 1.0 0.23  58 3.86 18.4 
E6 CP 1.47 1.25 0.29  72 3.86 18.4 
E7 CP 0.88 0.75 0.17  43 3.86 18.4 
CC: en contra-corriente. 
CP: en corrientes paralelas. 
                                                 
(1) Ca utilizable: Xmax=0.85 
(2) Condiciones estándar de presión y temperatura. 
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Tabla 9.3 Serie de experimentos para la dolomita “Sierra de Arcos” en condiciones no 
calcinantes (L0=120 cm). 
Nº exp. Ca/S Ca/S|util(1) FS usol fsorb ug(2) 
 (-) (-) (kg m-2 s-1) (cm h-1) (%) (cm s-1) 
E1 CC 1.18 1.0 0.46 116 3.86 36.9 
E2 CC 1.47 1.25 0.46 116 3.86 29.5 
E3 CC 0.88 0.75 0.46 116 3.86 48.5 
E4 CC 1.18 1.0 1.38 348 1.29 36.9 
E1 CP 1.18 1.0 0.46 116 3.86 36.9 
E2 CP 1.47 1.25 0.46 116 3.86 29.5 
E3 CP 0.88 0.75 0.46 116 3.86 48.5 
Tabla 9.4 Serie de experimentos para la caliza “Mequinenza” en condiciones 
calcinantes (L0=120 cm). 
Nº exp. Ca/S Ca/S|util(1) FS usol fsorb ug (2) 
 (-) (-) (kg m-2 s-1) (cm h-1) (%) (cm s-1) 
E1 CC 1.18 1.0 0.30  76 3.15 36.9 
E2 CC 1.47 1.25 0.37  93 3.15 36.9 
E3 CC 0.88 0.75 0.22  57 3.15 36.9 
E4 CC 1.18 1.0 0.90 228 1.05 36.9 
E1 CP 1.18 1.0 0.30  76 3.15 36.9 
E2 CP 1.47 1.25 0.37  95 3.15 36.9 
E3 CP 0.88 0.75 0.22  57 3.15 36.9 
E4 CP 1.18 1.0 0.10  25 9.45 36.9 
CC: en contra-corriente. 
CP: en corrientes paralelas. 
                                                 
(1) Ca utilizable: Xmax=0.85 
(2) Condiciones estándar de presión y temperatura. 
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En las condiciones de operación que se muestran, la velocidad de 
calentamiento se puede considerar instantánea y el efecto que puede tener la 
calcinación en la reacción de sulfuración de los sorbentes cálcicos no es 
apreciable, tal y como se ha mostrado en el Capítulo 6. 
9.3 MODELO DE DESULFURACIÓN DE GASES EN LECHO 
MÓVIL 
El modelado matemático de la desulfuración de gases en un lecho móvil de 
sorbentes cálcicos se ha realizado aplicando a un elemento diferencial del 
lecho los balances de materia para el gas y para el sólido. El modelo supone 
que el gas y el sólido circulan en flujo en pistón, que no hay dispersión axial 
del gas y que el lecho es homogéneo e isotermo. Además, el lecho móvil se 
encuentra en estado estacionario. 
El balance de materia para el gas en un elemento diferencial del lecho con las 
suposiciones mencionadas es el siguiente: 
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y para la conversión del sólido, se tiene el siguiente balance de materia en un 
elemento diferencial de volumen: 
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La velocidad del gas, ug, es positiva si el lecho móvil trabaja en contra-
corriente y negativa si lo hace en corrientes paralelas. 
Las ecuaciones [9.15] y [9.16] constituyen un sistema de ecuaciones que 
deben resolverse conjuntamente. Las condiciones de contorno que deben 
usarse dependen del tipo de contacto gas-sólido: 
En contra-corriente: GAS eS,HSH 22 C = C  en  z = 0  
 SORBENTE 0 = XS  en  z = L0  
En corrientes paralelas: GAS eS,HSH 22 C = C  en  z = L0  
 SORBENTE 0 = XS  en  z = L0  
[9.17] 
[9.18] 
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donde L0 es la longitud del lecho móvil. La concentración, CH2S, y la 
conversión, XS, obtenidas por las ecuaciones [9.15] y [9.16] a una posición z 
determinada se encuentran relacionadas por los balances de materia 
mostrados en las ecuaciones [9.4] y [9.5], según se trate de un lecho móvil en 
contra-corriente o en corrientes paralelas, respectivamente. 
Al igual que en el balance de materia para un lecho fijo (Capítulo 8) el 
término (-r)S de la ecuación [9.15] representa la velocidad de reacción por 
unidad de volumen de sorbente y de tiempo y se multiplica por la fracción de 
volumen de sorbente, fVs, para calcular el sorbente reaccionado por unidad de 
volumen de sólidos (arena+sorbente). Obviamente, para el cálculo de la 
velocidad de reacción del sólido hay que utilizar los modelos desarrollados 
previamente en los Capítulos 4, 5 y 6 tanto para la sulfuración directa como 
para la de calcinados o la sulfuración simultánea a la calcinación, según los 
casos. El hecho de que la velocidad de reacción sea función de la 
concentración de H2S y de la conversión del sorbente, entre otras variables, 
complica la resolución de este sistema de ecuaciones. 
El modelo proporciona los perfiles de concentración y de conversión del 
sólido en el lecho, así como la conversión del sorbente y la concentración de 
H2S en el gas a la salida del reactor. 
9.3.1 Resolución del modelo del lecho móvil 
El modelo de lecho móvil se resuelve para la zona de transferencia y se 
realiza siguiendo el curso del sorbente, es decir, de arriba hacia abajo. La 
parte del lecho donde no hay reacción quedará por encima o por debajo de la 
zona de transferencia según se ha visto anteriormente. 
El modelado del flujo de gas y de sólido en flujo en pistón se realiza mediante 
la sucesión de compartimentos de mezcla perfecta en serie. La  Figura 9.6 
muestra un esquema dichos compartimentos. Cada compartimento posee una 
altura ∆z, y el tiempo de residencia del sólido en él, ∆t, se calcula con la 
siguiente expresión: 
 
solu
z t  ∆=∆  [9.19] 
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Figura 9.6 Esquema utilizado para la resolución del modelo de lecho móvil. 
Como se desconoce la altura de la zona de transferencia, se define un valor de 
z=0 para la parte superior de la misma, a la cual se le va sumando el ∆z de 
cada compartimento para fijar la posición de cada uno de ellos en la zona de 
transferencia. Para calcular la conversión del sorbente a la salida de cada 
compartimento, se supone mezcla perfecta en el mismo y se itera sobre ella 
hasta que converja el balance de materia en ese compartimento. Es decir, la 
variación de las conversiones del gas y del sólido entre la entrada y la salida 
de cada compartimento debe coincidir con lo que ha reaccionado durante el 
tiempo de residencia en el mismo, y que se encuentra determinado por la 
velocidad de reacción de los sorbentes. 
CORRIENTES PARALELAS 
Compartimento 1 
∆zi 
Sólido Gas 
Xe 
Cs 
Gas Sólido 
Xs 
Ce 
C0 X0 
C1 X1 
C2 X2 
Compartimento 2 
Compartimento i 
Ci-1 Xi-1 
Ci Xi 
Cn-1 Xn-1 
Cn Xn 
Compartimento n 
CONTRA-CORRIENTE 
Compartimento 1 
∆zi 
Sólido Gas 
Xe 
Ce 
Gas Sólido 
Xs 
Cs 
C1 X0 
C2 X1 
C3 X2 
Compartimento 2 
Compartimento i 
Ci Xi-1 
Ci+1 Xi 
Cn Xn-1 
Cn+1 Xn 
Compartimento n 
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Una cuestión importante que se debe tener en cuenta es la aplicación de las 
condiciones de contorno, expresadas en las ecuaciones [9.17] y [9.18], según 
se trate de contra-corriente o corrientes paralelas. 
En un lecho móvil en corrientes paralelas, las condiciones de contorno 
(ecuaciones [9.18]) se pueden aplicar directamente desde la entrada del gas y 
del sólido, que se sitúan en la parte superior del reactor. La variación de las 
conversiones de gas y de sólido se calculan compartimento a compartimento 
de manera sucesiva desde la parte superior del lecho móvil. El modelo se 
resuelve hasta que la conversión del sólido o del gas llegue a ser máxima, o 
bien hasta que se alcance la parte inferior del lecho. 
Sin embargo, en la resolución del modelo de lecho móvil en contra-corriente 
existe un problema de condiciones límite que se ha resuelto de la siguiente 
manera. En primer lugar, se calculan las conversiones máximas del gas y del 
sólido que se pueden obtener a la salida del reactor (parte inferior para el 
sólido y parte superior para el gas) por medio de un balance de materia al 
reactor (ecuación [9.3]). Así, si la relación Ca/S|util es menor que 1, el 
sorbente a la salida del lecho puede llegar a la conversión máxima del mismo, 
y la concentración del gas a la salida se calcula mediante el balance de 
materia. En cambio, si la relación Ca/S|util es mayor que 1, se puede obtener 
una concentración de H2S a la salida igual a la del equilibrio, y la conversión 
del sorbente, también a la salida, se calcula con el balance de materia. Sólo si 
la relación Ca/S|util es igual a 1, aplicando el balance de materia se obtiene que 
se puede alcanzar la conversión máxima del sorbente y la concentración de 
H2S de equilibrio a la salida del flujo de sólidos y de gas. 
La menor concentración de H2S que se puede obtener a la salida del gas 
(parte superior del reactor) con cualquier relación Ca/S|util, junto con la 
conversión del sorbente a la entrada, constituyen las condiciones iniciales en 
la resolución del modelo. El modelo se resuelve compartimento a 
compartimento de manera sucesiva, hasta que se alcanza la concentración de 
H2S en la parte inferior del reactor, es decir, la condición inicial expresada en 
la ecuación [9.17] para el gas. De esta forma, la conversión del sólido a la 
salida del reactor debe coincidir con lo calculado con el balance de materia en 
el reactor. 
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No obstante, puede ocurrir que la longitud total de los compartimentos 
calculados, Σ(∆z), llegue a ser igual que la longitud del lecho y, sin embargo, 
no se haya alcanzado la concentración de H2S a la entrada del reactor. En este 
caso, la concentración de H2S a la salida del reactor debe ser mayor que la 
supuesta inicialmente, iterando sobre ella hasta obtener la concentración de 
H2S a la entrada que establece la condición inicial para el gas. Con estas 
condiciones, la conversión del sorbente a la salida del reactor debe coincidir 
con la obtenida con el balance de materia al mismo. 
Para obtener la solución numérica del modelo se han realizado dos programas en 
lenguaje FORTRAN, uno para el caso de la configuración en contra-corriente y 
otro en corrientes paralelas. 
9.3.1.1 Algoritmo de cálculo en la configuración de lecho móvil en 
contra-corriente 
A continuación se describe el algoritmo de cálculo utilizado y su esquema se 
muestra en la  Figura 9.7. 
1. Lectura de datos iniciales: condiciones de operación, parámetros de partícula 
y del lecho móvil, tiempo de residencia en un compartimento (∆t). 
2. Se define z=0 en la parte superior de la zona de transferencia, que en 
este momento se desconoce su altura y se determina ∆z de cada 
compartimento. 
3. Se supone la concentración de H2S a la salida del lecho (parte superior) 
en base a la mínima posible según el balance de materia en el lecho (si 
Ca/S|util ≥ 1, es la de equilibrio, pero es mayor si Ca/S|util < 1, calculada 
con Xmax). De esta forma se conoce la conversión del sorbente 
(condición inicial) y la concentración de H2S en la parte superior del 
primer compartimento. 
4. Cálculo de (-r)S en el compartimiento inicial y de la conversión del 
sorbente y de la concentración de H2S en la parte inferior del mismo. 
Para ello, se supone una conversión a la salida del compartimento, se 
calcula la concentración de H2S correspondiente con el balance de 
materia en el compartimento y se determina la velocidad de reacción 
del sólido (-r)S. Con esta (-r)S se calcula una nueva conversión a la 
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salida a partir de lo que ha reaccionado y se itera hasta alcanzar la 
convergencia. 
5. El cálculo se continúa de esta manera compartimento a compartimento 
hasta que Ci+1 sea igual a la de la entrada al reactor (condición inicial) 
independientemente de la altura necesaria. 
6. Se comprueba si la suposición inicial de C1 es exacta, según la longitud 
del lecho obtenido. Es decir, si C1 es igual a la supuesta inicialmente 
(mínima posible) o es mayor que ésta. 
6.1 Si la concentración supuesta es la mínima, ahora se compara la 
longitud calculada con la real del lecho, L0. Si Σ(∆zi) ≤ L0, la 
zona de transferencia es menor o igual que la longitud del lecho 
y el cálculo converge (al punto 7). En cambio, si Σ(∆zi) > L0 , 
C1 debe ser mayor que la supuesta, volviendo al cálculo de la 
reacción compartimento a compartimento (punto 4). La nueva 
C1 supuesta se calcula por interpolación en el intervalo entre Ceq 
y Ce. 
6.2 Cuando la concentración supuesta a la salida, C1, era mayor que 
la mínima supuesta se realiza la misma comparación entre la 
altura calculada y la real. Así, si la altura calculada es igual a L0 
converge. En cambio, si Σ(∆zi) > L0, se aumenta C1 supuesta, 
mientras que si Σ(∆zi) < L0, se disminuye C1 supuesta. En 
ambos casos se vuelve a calcular el reactor (punto 4) hasta 
alcanzar la convergencia. 
7. Salida de resultados: perfiles de concentración de H2S y de conversión en el 
interior del lecho, y la conversión y la concentración a la salida del lecho. 
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9.3.1.2 Algoritmo de cálculo en la configuración de lecho móvil en 
corrientes paralelas 
El algoritmo de cálculo se describe a continuación y su esquema se muestra 
en la  Figura 9.8 
1. Lectura de datos iniciales: condiciones de operación, parámetros de 
partícula, parámetros del lecho móvil, tiempo de residencia en cada 
compartimento (∆t). 
2. Se define z=0 en la parte superior de la zona de transferencia, de la que 
se desconoce su altura y se calcula ∆z de cada compartimento. El 
primer compartimento (i=1) se sitúa en la parte superior del lecho. 
3. Con las condiciones iniciales (Xe y Ce) se calculan la conversión 
máxima y la concentración mínima alcanzables según el balance de 
materia del lecho móvil. 
4. Con las condiciones iniciales (X0=Xe y C0=Ce) se calcula (-r)S del 
sólido en el compartimiento inicial, la conversión del sorbente y la 
concentración de H2S en la parte inferior del mismo (Xi y Ci). Para ello, 
se supone una conversión a la salida del compartimento, se calcula la 
concentración de H2S correspondiente con el balance de materia del 
compartimento y se determina la velocidad de reacción del sólido (-r)S. 
Con esta (-r)S se calcula una nueva conversión a la salida a partir de lo 
que ha reaccionado y se itera hasta alcanzar la convergencia. 
5. El cálculo se continúa de esta manera compartimento a compartimento 
según la secuencia 4.1-4.3, hasta que Ci sea igual a la mínima 
alcanzable o que la longitud de los compartimentos hasta este 
momento, Σ(∆zi), sea igual a la longitud del lecho, L0. 
6. Salida de resultados: perfiles de concentración de H2S y de conversión del 
sólido en el interior del lecho, y la conversión y la concentración a la salida 
del lecho. 
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Figura 9.7 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del modelo de lecho 
móvil en contra-corriente. 
Resultados: 
- Perfiles longitudinales de C y de X en el lecho 
- C y X a la salida del lecho 
Lectura de datos 
Condiciones de operación, parámetros de 
partícula, parámetros del lecho y ∆t 
Ci+1 = Ce 
NO
FIN
SI 
SI 
Parte superior de la zona de transferencia X0=Xe, z=0 e i=1 
∆z = usol·∆t
C1=Cs y se supone que es la mínima posible 
según la ecuación [9.3] 
SI 
Cálculo de Ci+1 y de Xi en la parte inferior del 
compartimento i a partir de Ci y Xi-1 
Se supone Xi 
Se Calcula Ci+1 y (-r)S 
Con (-rs) se obtiene una nueva X’i 
NO Xi = X’i 
Se itera Xi mediante 
aproximaciones sucesivas
i=i+1 
Σ(∆zi) = L0 
Cs = Cmin posible
Σ(∆zi) ≤ L0 
Cs>Cmin posible 
NO
SI
NO
i=1 
Se aumenta C1 por 
interpolación 
SI
NO 
i=1 
Por interpolación: 
Si Σ(∆zi) < L0: se disminuye C1 
Si Σ(∆zi) > L0: se aumenta C1 
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Figura 9.8 Algoritmo del programa utilizado para la resolución del modelo de lecho 
móvil en corrientes paralelas. 
Resultados: 
- Perfiles longitudinales de C y de X en el lecho 
- C y X a la salida del lecho 
Lectura de datos 
Condiciones de operación, parámetros de 
partícula, parámetros del lecho y ∆t 
Ci+1 = Cmín 
NO
FIN
SI
Parte superior: X0=Xe, C0=Ce, z=0 e i=1 
∆z = usol·∆t 
Se calcula Cmin y Xmax posibles según la ecuación [9.3] 
SI 
Cálculo de Ci y de Xi en la parte inferior del 
compartimento i a partir de Ci-1 y Xi-1 
Se supone Xi 
Se calcula Ci+1 y (-r)S 
Con (-rs) se obtiene una nueva X’i 
NO Xi = X’i 
Σ(∆zi) = L0 NO 
SI
Σ(∆zi) < L0 
i=i+1 
Se itera Xi mediante 
aproximaciones sucesivas 
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9.4 RESULTADOS Y DISCUSIÓN 
Los resultados que se van a presentar a continuación son los perfiles de 
concentración y de conversión en el interior de un lecho móvil obtenidos en 
diferentes condiciones de diseño y de operación. La altura del lecho móvil es 
en todos los casos de 120 cm. Las coordenadas longitudinales que aparecen 
en las figuras son las obtenidas durante el experimento, es decir, con la 
fracción de sorbente en el lecho utilizada (3.86% con la dolomita y 3.15% con 
la caliza “Mequinenza”). Los experimentos realizados con otras fracciones de 
sorbente en el lecho se han transformado a una base con la misma fracción, a 
efectos comparativos. 
9.4.1 Lecho móvil en contra-corriente 
9.4.1.1 Efecto de la velocidad del gas y del flujo de sólidos a Ca/S|util 
constante 
En un lecho móvil es posible variar la velocidad del gas y el flujo de sólidos 
manteniendo la relación Ca/S|util constante. Los efectos que tienen estas 
variaciones en los perfiles internos de concentración de H2S usando dolomita 
en condiciones calcinantes se muestran en la Figura 9.9. En todos los casos, la 
longitud de la zona de transferencia es menor que la del lecho. Como puede 
verse, el modelo predice adecuadamente los perfiles de concentración 
medidos en el interior del lecho móvil. 
Se observa que la longitud de la zona de transferencia necesaria para obtener 
una determinada concentración disminuye a la mitad cuando la velocidad del 
gas y el flujo de sólidos se dividen por dos. Esto es debido a que el tiempo de 
reacción del sólido, si no hay efecto de la dispersión axial y de la difusión 
externa, es el mismo en ambos casos. Por lo tanto: 
 constante
)2(u
(2)z
)1(u
(1)z)C(t
sol
i
sol
i
ireac ===  [9.20] 
Al reducirse a la mitad el flujo de sólidos, también lo hace la velocidad de 
bajada de los mismos, por lo que la longitud recorrida por el sólido, zi, 
también se reduce a la mitad. 
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Figura 9.9 Efecto de ug y de Fs con Ca/S|util constante sobre los perfiles de 
concentración de H2S en un lecho móvil a contra-corriente con dolomita en condiciones 
calcinantes.  Predicciones; eq SH2C  
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 Fs 
(kg m2 s-1) 
ug 
(cm s-1) 
Lt 
(cm) 
E1CC 0.46 36.9 82 
E2CC 0.58 36.9 62 
E3CC 0.34 36.9 42 
E5CC 0.23 18.4 41 
E6CC 0.29 18.4 31 
E7CC 0.17 18.4 21 
E5CC* E5CC a partir de E1CC 
E6CC* E6CC a partir de E2CC 
E7CC* E7CC a partir de E3CC 
Concentración de 
H2S en equilibrio 
Ca/S|util = 1.0 
E1CC 
E5CC 
E5CC* 
(a) Ca/S|util = 1.25
E2CC 
E6CC 
E6CC* 
(b)
Ca/S|util = 0.75 
E3CC 
E7CC 
E7CC* 
(c) 
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Asimismo, a partir de los experimentos E1CC, E2CC y E3CC y aplicando la 
ecuación [9.20] se han obtenido los perfiles de concentración en el interior del 
lecho en condiciones en las que los caudales de sólido y de gas son la mitad 
(E5CC*, E6CC*, y E7CC*). En la Figura 9.9 se muestran los resultados 
obtenidos, observándose que coinciden con los perfiles obtenidos 
experimentalmente en estas condiciones (E5CC, E6CC y E7CC, 
respectivamente). 
9.4.1.2 Efecto de la relación Ca/S|util 
En la Figura 9.10 se muestra el efecto de la relación Ca/S|util en los perfiles de 
concentración de H2S en el interior del lecho móvil en contra-corriente para la 
dolomita en condiciones calcinantes y no calcinantes y para la caliza 
“Mequinenza” en condiciones calcinantes. En el caso de la caliza 
“Mequinenza” y la dolomita en condiciones calcinantes, la relación Ca/S|util se 
varía modificando el caudal de sólidos, mientras que con la dolomita en 
condiciones no calcinantes, se modifica el caudal del gas. En todos los casos la 
longitud del lecho móvil es mayor que la de la zona de transferencia. 
Como puede verse, los perfiles internos de concentración predichos por el 
modelo se ajustan adecuadamente a los obtenidos experimentalmente. 
En las Figura 9.10 se observa cómo la zona de transferencia se encuentra en 
posiciones diferentes en el lecho según sea la relación Ca/S|util: 
- Si la relación Ca/S|util es menor que 1, la zona de transferencia se 
encuentra en la parte superior del lecho. 
- Si la relación Ca/S|util es igual a 1, la zona de transferencia se encuentra 
en una posición intermedia del lecho. 
- Si la relación Ca/S|util es mayor que 1, la zona de transferencia se 
encuentra en la parte inferior del lecho. 
Estos resultados son los que cabía esperarse, según lo mostrado en el apartado 
 9.1.1.1. 
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Figura 9.10 Perfiles de concentración de H2S en el interior del lecho móvil en contra-
corriente en función de la relación Ca/S|util.  predicciones del modelo; 
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La longitud de la zona de transferencia determina la longitud mínima que 
debe tener el lecho móvil en cada una de las situaciones. En la  Figura 9.11 se 
muestran las longitudes de la zona de transferencia (Lt) en función de la 
relación Ca/S|util utilizada, bien sea por una variación del flujo de sólidos 
( Figura 9.11a) o del caudal de gas ( Figura 9.11b). Se observa que la longitud 
Lt tiene un máximo para la relación Ca/S|util igual a 1. Asimismo, se muestran 
las longitudes Lt predichas por el modelo desarrollado, encontrándose una 
buena concordancia con los resultados experimentales. 
Figura 9.11 Variación de la longitud de la zona de transferencia (Lt) en función de la 
relación Ca/S|util. Predicciones del modelo. 
Si se aumenta la relación Ca/S|util respecto del estequiométrico, el sólido sale 
parcialmente convertido y aumenta la velocidad media de reacción, por lo que 
disminuye el tiempo de residencia del sólido en la zona de transferencia. Por 
el contrario, si la relación Ca/S|util es menor que la unidad, el gas sale con una 
concentración de H2S superior a la del equilibrio, por lo que también aumenta 
la velocidad media de reacción en el lecho. Esto provoca que el tiempo de 
residencia del sólido en la zona de transferencia sea menor. Estos efectos 
hacen que la altura de la zona de transferencia disminuya al alejarse la 
relación Ca/S|util respecto de la unidad. 
Hay que resaltar que aunque la longitud de la zona de transferencia es 
máxima cuando la relación Ca/S|util es 1, éste es el único caso en el que se 
consigue la conversión máxima del sorbente y una concentración de H2S a la 
salida del reactor en equilibrio, con el consiguiente ahorro en el uso del 
sorbente cálcico. 
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9.4.1.3 Efecto de la altura del lecho 
Cuando la altura del lecho (L0) es mayor que la altura de la zona de 
transferencia (Lt) existe una parte del lecho en la que no hay reacción entre el 
sólido y el gas, bien porque la concentración en el gas sea la del equilibrio o 
bien porque se ha alcanzado la conversión completa del sorbente. En este 
caso, los perfiles de conversión y de concentración en la zona de transferencia 
se mantienen constantes al variar la altura del lecho. 
Por el contrario, si la altura del lecho es menor que la de la zona de 
transferencia (E4CC), el tiempo de residencia del sorbente en el reactor será 
inferior al necesario para que se logre la conversión completa del mismo. En 
este caso, la concentración del gas a la salida del reactor será mayor que la 
calculada según la relación Ca/S|util alimentada. 
Una comparación entre los perfiles de concentración de H2S en la zona de 
transferencia con una altura de lecho mayor y menor que Lt con una relación 
Ca/S|util igual a 1 se muestran en la  Figura 9.12. En esta Figura se han 
representado únicamente los perfiles en la zona de transferencia en cada caso, 
desplazando el comienzo de la misma hasta la altura de referencia z=0. 
Se observa que cuando L0 es mayor que Lt la concentración de H2S a la salida 
de la zona de transferencia es la del equilibrio. Sin embargo, cuando L0 es 
menor que Lt, la concentración de H2S es mayor que la del equilibrio. No 
obstante, en este caso se necesita una menor altura para conseguir la misma 
concentración en el gas que cuando L0 > Lt (por ejemplo, puntos P y Q de la 
 Figura 9.12). Este hecho se debe a que la velocidad de reacción media en el 
reactor es mayor cuando L0<Lt que cuando L0>Lt. 
Además, hay que señalar que el modelo predice adecuadamente el 
comportamiento del lecho móvil cuando la altura del lecho es menor que la de 
la zona de transferencia. 
 
 
 
 
Capítulo 9 Retención de H2S en reactores de lecho móvil a presión 319 
Figura 9.12 Perfiles de concentración de H2S en la zona de transferencia de un lecho 
móvil con una longitud de lecho mayor y menor que la altura de la zona de transferencia. 
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9.4.1.4 Perfiles de conversión del sorbente 
Los perfiles de conversión del sorbente en un lecho móvil se pueden calcular 
a partir de los de concentración de H2S por medio de un balance de materia 
(ecuación [9.4]). No obstante, para comprobar la validez del modelo se han 
medido experimentalmente las conversiones del sorbente a distintas alturas 
del lecho móvil en los experimentos E1CC (Ca/S|util = 1.0). Los resultados 
obtenidos se muestran en la Figura 9.13 junto con las conversiones obtenidas 
a partir de los perfiles de concentración de H2S ( Figura 9.10) y las 
predicciones del modelado matemático del reactor. Se observa que la 
variación de la conversión del sorbente con la altura del lecho obtenida por 
ambas técnicas experimentales y las obtenidas con el modelo teórico es muy 
similar en todos los casos. Por lo tanto, el modelo matemático también 
predice adecuadamente la variación de la conversión del sorbente con la 
altura del lecho. 
9.4.1.5 Perfiles de concentración de H2S a partir de las curvas de 
ruptura en lecho fijo 
Mediante el procedimiento descrito en el apartado  9.1.2, a partir de la curva 
de ruptura de un lecho fijo es posible obtener los perfiles de concentración de 
H2S en el interior de un lecho móvil en contra-corriente y con una relación 
Ca/S|util igual a 1. De esta forma, las curvas de ruptura mostradas en el 
Capítulo anterior obtenidas con un tamaño de partícula de +1.6-2.0 mm 
(Figura 8.16) se han utilizado para obtener los perfiles de concentración de 
H2S de los experimentos 1CC para la dolomita y la caliza “Mequinenza” en 
condiciones calcinantes y para la dolomita en condiciones no calcinantes. 
Como la fracción de sorbente en el lecho es diferente en los experimentos de 
lecho móvil y de lecho fijo, para realizar la comparación entre ambos perfiles, 
éstos se han normalizado a las mismas condiciones, es decir, con la fracción 
de sorbente utilizada en los experimentos de lecho móvil. 
En la Figura 9.14 se muestran dichas comparaciones para estos experimentos. 
Se observa que los perfiles obtenidos a partir de la curva de ruptura de los 
lecho fijos son prácticamente iguales a los medidos experimentalmente en un 
lecho móvil. 
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Figura 9.13 Perfiles de conversión del sorbente en el lecho móvil en contra-corriente. 
 
0
20
40
60
80
100
120
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XS
z 
(c
m
)
0
20
40
60
80
100
120
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XS
z 
(c
m
)
0
20
40
60
80
100
120
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XS
z 
(c
m
)
Mequinenza 
Condiciones calcinantes 
E1CC 
Dolomita 
Condiciones calcinantes 
E1CC 
Dolomita 
Condiciones no calcinantes 
E1CC 
(a) 
(c) 
(b) 
Conversión 
máxima 
Conversiones 
experimentales 
Conversiones calculadas a 
partir del perfil de conversión 
Predicciones del modelo 
Xmax 
322 Eliminación de H2S de gases de gasificación... Capítulo 9 
Figura 9.14 Perfiles de concentración de H2S en un lecho móvil en contra-corriente 
medidos experimentalmente y calculados a partir de las curvas de ruptura de un lecho fijo. 
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9.4.2 Lecho móvil en corrientes paralelas 
9.4.2.1 Efecto de la velocidad del gas y del flujo de sólidos a Ca/S|util 
constante 
Igual que en el caso del lecho móvil en contra-corriente, se han realizado 
experimentos en corrientes paralelas variando la velocidad del gas y el flujo 
de sólidos de tal manera que la relación Ca/S|util se mantenga constante. En la 
Figura 9.15 se muestran los perfiles de concentración de H2S en un lecho 
móvil en corrientes paralelas obtenidos con la dolomita en condiciones 
calcinantes. Como puede verse, el modelo ajusta satisfactoriamente los 
resultados experimentales. 
En estas figuras se observa un comportamiento similar al ya descrito en el 
caso de un lecho móvil en contra-corriente: al disminuir los flujos de gas y 
sólido a la mitad, la longitud de la zona de transferencia necesaria para 
obtener una determinada concentración del gas disminuye también a la mitad. 
Esto se debe, igualmente, a que el tiempo necesario para que se obtenga una 
conversión del sorbente y una concentración en el gas determinada no 
depende de los flujos de gas y sólido mientras se mantiene constante la 
relación Ca/S|util, cumpliéndose la siguiente expresión: 
 constante
)2(u
(2)z
)1(u
(1)z)C(t
sol
i
sol
i
ireac ===  [9.21] 
donde se relaciona el tiempo transcurrido con la longitud recorrida por medio 
de la velocidad con que se mueven las partículas de sólido. De este modo, se 
puede calcular el perfil de concentración de H2S en unas condiciones “ug-Fsol” 
a partir de otro diferente pero con la misma relación Ca/S|util en ambos casos. 
En la Figura 9.15 también se muestra el perfil de concentración en las 
condiciones de los experimentos E5CP, E6CP y E7CP calculado a partir de 
los obtenidos en los experimentos E1CP, E2CP y E3CP, respectivamente. Se 
observa que los perfiles calculados de este modo son similares a los medidos 
experimentalmente. 
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Figura 9.15 Efecto de ug y de Fs con Ca/S|util constante sobre los perfiles de 
concentración de H2S en corrientes paralelas con dolomita en condiciones calcinantes.
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9.4.2.2 Efecto de la relación Ca/S|util 
En la Figura 9.16 se muestran los perfiles de concentración de H2S en el 
interior del lecho móvil en corrientes paralelas en función de la relación 
Ca/S|util para la dolomita en condiciones calcinantes y no calcinantes y para la 
caliza “Mequinenza” en condiciones calcinantes. En el caso de la caliza 
“Mequinenza” y la dolomita en condiciones calcinantes, la relación Ca/S|util se 
varía modificando el caudal de sólidos, mientras que con la dolomita en 
condiciones no calcinantes, se modifica el caudal del gas. 
En la  Figura 9.16 también se muestran los perfiles de concentración de H2S 
predichas por el modelo de lecho móvil en corrientes paralelas. En todos los 
casos, se observa una buena predicción de los resultados experimentales por 
el modelo. 
En esta Figura se observa que en un lecho móvil en corrientes paralelas, la zona 
de transferencia se encuentra siempre en la parte superior del lecho debido a 
que en esta zona es donde se pone en contacto el gas con el sorbente 
reaccionante, tal y como se ha señalado anteriormente. En la parte superior se 
produce un rápido descenso en la concentración de H2S, debido a que la 
reacción de sulfuración es rápida en esta zona ya que se pone en contacto un 
sólido sin reaccionar con un gas con una concentración de H2S elevada. Sin 
embargo, la eliminación de H2S en la parte final del lecho es menos eficaz, ya 
que el sorbente se encuentra parcialmente convertido y la concentración de H2S 
en el gas es menor, disminuyendo por ambas razones su velocidad de reacción. 
Con una relación Ca/S|util=0.75 se alcanza la máxima conversión del sorbente 
a longitudes menores que la longitud de lecho usado. En este caso, la longitud 
de la zona de transferencia es menor que la longitud del lecho y la 
concentración de H2S a la salida del lecho se encuentra limitada por la 
relación Ca/S|util. Al aumentar la relación Ca/S|util (1.0 y 1.25) se obtiene un 
mayor grado de eliminación de H2S para una misma altura de lecho. Sin 
embargo, en estos experimentos no se alcanza la concentración de H2S del 
equilibrio con un lecho de 120 cm de longitud. En estas condiciones, la 
longitud de la zona de transferencia es superior a la longitud física del lecho. 
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Figura 9.16 Perfiles de concentración de H2S en el interior del lecho móvil en corrientes 
paralelas en función de la relación Ca/S|util.  predicciones del modelo; 
eq
SH2
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En la  Figura 9.17 se muestran las longitudes de la zona de transferencia 
predichas por el modelo matemático desarrollado en el presente Capítulo. En 
esta Figura también se observa que la longitud de la zona de transferencia es 
máxima para una relación Ca/S|util igual a 1. Las razones son las mismas que 
las ya descritas en el caso de un lecho móvil en contra-corriente. 
Figura 9.17 Variación de la longitud de la zona de transferencia (Lt) en función de la 
relación Ca/S|util. Predicciones del modelo. 
9.4.2.3 Efecto de la altura del lecho 
En el caso de un lecho móvil con corrientes paralelas, y debido a las 
características del contacto entre el sorbente y el gas, una variación de la 
altura del lecho únicamente afecta al tiempo de residencia del sorbente en el 
mismo. Por lo tanto, el camino seguido por el sorbente y los perfiles de 
conversión del sólido y de concentración en el gas son idénticos para lechos 
de cualquier altura, hasta el extremo inferior de cada uno de ellos. 
Para comprobar este hecho, se ha realizado un experimento con la caliza 
“Mequinenza” con una concentración de sorbente en el lecho 3 veces superior 
a la que se tiene en el experimento E1CP. De esta manera, al expresar los 
perfiles obtenidos en este nuevo experimento (E4CP) con la fracción de 
sorbente del experimento E1CP, se obtiene una altura del lecho de 360 cm, 3 
veces superior a la real (120 cm), pudiendo compararse los resultados 
obtenidos en un lecho de 120 cm (E1CP). Los resultados obtenidos se 
muestran en la  Figura 9.18. Se observa que los perfiles obtenidos son 
idénticos hasta la altura del más pequeño (120 cm). 
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En esta Figura también se observa que, con la suficiente altura de lecho, es 
posible la limpieza de gases con sorbentes cálcicos en un lecho móvil en 
corrientes paralelas hasta concentraciones de H2S próximas a las del 
equilibrio. 
Figura 9.18 Comparación entre los perfiles de concentración de H2S de un lecho 
móvil en corrientes paralelas con dos alturas de lecho diferentes. eq SH2C  
9.4.2.4 Perfiles de conversión del sorbente 
Se ha medido la conversión del sorbente a diferentes alturas del lecho en los 
experimentos E1CP. Los resultados obtenidos se muestran en la  Figura 9.19. 
En esta Figura se comparan con los calculados a partir del perfil de 
concentración de H2S. En todos los casos, se observa una buena concordancia 
entre los perfiles de conversión obtenidos por ambos procedimientos. 
Asimismo, se observa que el modelo matemático predice adecuadamente los 
resultados experimentales. 
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Figura 9.19 Perfiles de conversión del sorbente en el lecho móvil en corrientes 
paralelas. 
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9.4.3 Comparación entre contra-corriente y corrientes paralelas 
A continuación se va a realizar una comparación entre la eficacia de la 
retención de H2S con sorbentes cálcicos en un lecho móvil en contracorriente 
y en corrientes paralelas. Para ello, se muestran los perfiles de concentración 
de H2S en la zona de transferencia, tomando en ambos casos como referencia 
la entrada de gas a dicha zona como la parte inferior del lecho. Es decir, a los 
perfiles obtenidos con el lecho móvil en corrientes paralelas se han dado la 
vuelta y los perfiles obtenidos en contra-corriente se han desplazado para que 
la parte inferior de la zona de transferencia coincida con el nivel de referencia 
(z=0). Los resultados obtenidos se muestran en las Figuras 9.20, 9.21 y 9.22. 
En estas Figuras se observa que, en todos los casos, en una primera zona 
(parte inferior de las figuras) es más efectiva la retención de H2S en el caso de 
la configuración de un lecho móvil en corrientes paralelas. Es decir, la 
concentración de H2S a una altura determinada es menor si el lecho trabaja en 
corrientes paralelas que en contra-corriente. Sin embargo, en una zona 
posterior, la disminución de la concentración de H2S con la altura se hace más 
lenta cuando el lecho móvil opera en corrientes paralelas. Esto hace que para 
alcanzar concentraciones próximas a las del equilibrio sea más efectivo un 
lecho móvil en contra-corriente que en corrientes paralelas. 
Se da la aparente paradoja de que a alturas intermedias, por ejemplo a 40 cm 
con Ca/S|util=1, las concentraciones existentes en un lecho en corrientes 
paralelas son inferiores a las existentes en contra-corriente. Pero hay que tener 
en cuenta que esta comparación debe realizarse entre lechos de la misma altura 
como se muestra en la  Figura 9.23 con dos lechos de 40 cm. En este caso, los 
perfiles representados son los reales dentro del lecho. En esta Figura se observa 
que la concentración a la salida es menor en contra-corriente que en corrientes 
paralelas. Por lo tanto, para dos lechos de la misma altura es más efectivo el 
diseño en contra-corriente que en corrientes paralelas. 
Esto pone de manifiesto que la posible ventaja de un lecho móvil en 
corrientes paralelas en condiciones calcinantes de utilizar un sorbente con una 
elevada superficie específica en la sulfuración, debida al CaO recién formado 
en la calcinación, no presenta un efecto apreciable, siendo mejor la utilización 
del lecho móvil en contra-corriente. 
Capítulo 9 Retención de H2S en reactores de lecho móvil a presión 331 
Figura 9.20 Perfiles de concentración de H2S en la zona de transferencia en contra-
corriente y en corrientes paralelas: dolomita en condiciones calcinantes. 
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Figura 9.21 Perfiles de concentración de H2S en la zona de transferencia en contra-
corriente y en corrientes paralelas: dolomita en condiciones no calcinantes. 
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Figura 9.22 Perfiles de concentración en la zona de transferencia en contra-corriente y 
en corrientes paralelas: caliza “Mequinenza” en condiciones calcinantes. 
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Figura 9.23 Comparación de los perfiles de concentración en un lecho móvil en 
contra-corriente y en corrientes paralelas de 40 cm de longitud, con dolomita en 
condiciones calcinantes. 
9.4.4 Comparación entre los sorbentes cálcicos 
En la  Figura 9.24 se muestran los perfiles de concentración de H2S en la zona 
de transferencia en contra-corriente (E1CC) y en corrientes paralelas (E1CP) 
con una relación Ca/S|util igual a 1, obtenidos con la dolomita y la caliza 
“Mequinenza” en condiciones calcinantes y la dolomita en condiciones no 
calcinantes. Para poder realizar esta comparación, los perfiles de 
concentración se han expresado utilizando una fracción de sorbente en el 
lecho del 100%, mediante la utilización de las ecuaciones [9.20] y [9.21], 
calculando la nueva velocidad de descenso del sorbente en el lecho. 
Las diferencias observadas en los perfiles de concentración y en la longitud 
de la zona de transferencia de cada uno de los sorbentes pueden explicarse en 
base a la reactividad de cada uno de ellos. En la  Figura 9.25 se muestran las 
curvas conversión-tiempo correspondientes a las condiciones iniciales 
utilizadas en los experimentos E1CC y E1CP con la caliza “Mequinenza” y la 
dolomita. 
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Figura 9.24 Perfiles de concentración de H2S en la zona de transferencia con fsorb=1. 
Dolomita en condiciones calcinantes (   ); dolomita en condiciones no calcinantes (   ); 
caliza “Mequinenza” en condiciones calcinantes (   ); predicciones del modelo. 
Figura 9.25 Curvas conversión tiempo correspondientes a las situaciones de los 
experimentos 1CC y 1CP de lecho móvil. 1.0 MPa; 0.5%(vol.) H2S; +1.6-2.0 mm; 900ºC 
en condiciones calcinantes y 850 ºC en condiciones no calcinantes. 
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La caliza “Mequinenza” tiene una reactividad menor que la dolomita, por lo 
que el tiempo de residencia necesario en el lecho móvil es mayor en esta 
caliza que en la dolomita. Sin embargo, la longitud de la zona de transferencia 
en la caliza “Mequinenza” es menor que en la dolomita, debido a que requiere 
un menor flujo de sólidos en el reactor para mantener la relación Ca/S|util. 
No obstante, se observa que las alturas de la zona de transferencia son 
similares en todos los casos. Por lo tanto, este factor no es importante en la 
selección del tipo de sorbente. Existen otros factores que son de mayor 
importancia en la decisión de cual es el sorbente que debe utilizarse. Uno de 
ellos es la disponibilidad del sorbente. La caliza “Mequinenza” es un caso 
particular de una caliza muy reactiva. Sin embargo, este tipo de calizas no son 
muy frecuentes, sino que son más comunes calizas más cristalinas, las cuales 
poseen una menor reactividad. Otro factor importante es la capacidad de 
retención en condiciones no calcinantes. Las calizas deben utilizarse en 
condiciones calcinantes, por lo será necesario un cuidadoso control de la 
temperatura del reactor para que se encuentre siempre por encima de la 
temperatura de calcinación. Sin embargo, la dolomita se puede utilizar en 
condiciones calcinantes y no calcinantes con una similar capacidad de 
retención. Además, hay que tener en cuenta la cantidad de residuos que es 
mayor en el caso de utilizar dolomita, ya que el MgO actúa como inerte. 
En caso de utilizarse la regeneración, la capacidad de regeneración de los 
sorbentes también puede ser un factor importante en la selección del tipo de 
sorbente. Tanto una caliza reactiva, similar a la “Mequinenza”, como la 
dolomita son regenerables. En este caso, la cantidad de residuos sólidos 
generados se reducen de manera importante y no constituye un factor decisivo 
en la selección del sorbente. 
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9.5 DISEÑO DE UN LECHO MÓVIL PARA LA ELIMINACIÓN 
DE H2S DE GASES DE GASIFICACIÓN A NIVEL 
INDUSTRIAL 
En el apartado anterior se ha visto que la retención de H2S en un lecho móvil 
en contra-corriente es más efectiva que en uno en corrientes paralelas. En el 
presente apartado se va a mostrar el diseño realizado con el modelo 
desarrollado de un reactor de lecho móvil en contra-corriente para la 
eliminación de H2S en el caso concreto de la limpieza de los efluentes 
gaseosos del gasificador PRENFLO de la instalación GICC de ELCOGAS 
(Puertollano). Las características del gas obtenido en este gasificador se 
muestran en la  Tabla 9.5. 
Tabla 9.5 Condiciones de diseño para la planta de GICC de Puertollano (España). 
Potencia (MWe) 300 
Presión (MPa) 2.1 
Temperatura máxima (ºC) 1400 
Caudal (m3 h-1 en C.N.) 180000 
Composición (%vol.)  
CO 61.0 
H2 22.0 
CO2 3.8 
H2O 2.0 
N2 10.5 
H2S 0.5-1 
Posteriormente, se realizarán simulaciones en las que se observará el efecto 
que producen en el lecho cambios en las variables de proceso, como son la 
relación Ca/S|util, el caudal de gas, la concentración de H2S, el tamaño de 
partícula del sorbente y la temperatura del reactor. 
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9.5.1 Diseño del lecho móvil en contra-corriente 
Para realizar el diseño se han considerado la dolomita “Sierra de Arcos” y la 
caliza “Mequinenza” en condiciones calcinantes y únicamente la dolomita en 
condiciones no calcinantes. La temperatura de calcinación en las condiciones 
mostradas en la  Tabla 9.5 es de 880 ºC. Por ello, el diseño se ha realizado a 
950 ºC en las condiciones calcinantes y a 850 ºC en las condiciones no 
calcinantes. Por último, el diseño se ha realizado para una relación Ca/S|util=1, 
con una conversión máxima de los sorbentes del 85% y para la máxima carga: 
180000 m3 h-1 (C.N.) de caudal de gas y 1% de H2S. 
El diseño se ha realizado para un tamaño medio de partícula de sorbente de 3 
mm. La velocidad de mínima fluidización para estas partículas es de 95 cm/s 
para la caliza “Mequinenza” calcinada, de 115 cm/s para la dolomita calcinada 
y de 130 cm/s para la dolomita semicalcinada. La velocidad del gas utilizada en 
el diseño es de 85 cm/s, inferior a la de mínima fluidización, pero próxima a 
ella, para que el área transversal necesaria no se aumente innecesariamente. El 
área transversal necesaria para obtener esta velocidad (a 950 ºC y 2.1 MPa) es 
de 12.6 m2. En estas condiciones, la pérdida de carga que posee el sistema 
(ecuación [9.14]) es de aproximadamente 65 cm H2O (6.4 kPa) por metro de 
lecho. No obstante, la utilización de dolomita permitiría trabajar con una mayor 
velocidad del gas, lo que reduciría el área de reactor necesaria. En la  Tabla 9.6 
se muestran las condiciones base utilizadas para el diseño del reactor. 
Tabla 9.6 Condiciones de diseño. 
    Dolomita  _   Mequinenza _  
Ca/S|util(1) Qsol 
(kg h-1) 
usol 
(cm h-1) 
Qsol 
(kg h-1) 
usol 
(cm h-1) 
(H2S)salida 
(ppmv) 
1.00 18000 105 9400 70 73 ppmv a 950 ºC
84 ppmv a 850 ºC
(1) Calculado con una Xmax=0.85 
La concentración de H2S a la salida del reactor es la del equilibrio con la 
composición de los gases mostrada en la  Tabla 9.5. Tras la combustión de 
estos gases con aire se obtendría una concentración en torno a 20-24 ppmv de 
SO2 en los gases de chimenea (6% O2), lo que suponen 55-65 mg SO2/m3 
(C.N.). Estos niveles se encuentran por debajo de los límites de emisiones 
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impuestos por la Unión Europea en la Directiva 2001/80/CE, que son de 200 
mg SO2/m3 (C.N.), con 6% de O2, para las nuevas instalaciones de este tipo. 
Con estas condiciones y con el modelo desarrollado en el presente Capítulo se 
obtuvieron los perfiles longitudinales de concentración de H2S en el lecho y 
de conversión del sorbente, al igual que la altura mínima de lecho necesaria 
para la eliminación de H2S. Estos resultados se muestran en la  Figura 9.26.  
Se puede observar que la altura de la zona de transferencia, que es la mínima 
necesaria en las condiciones citadas, es de 68 cm para la dolomita y de 66 cm 
para la caliza “Mequinenza” a 950 ºC y de 83 cm para la dolomita a 850 ºC. 
En general, al realizar el diseño la altura del lecho será mayor que la zona de 
transferencia calculada. Por lo tanto, en una posición por encima de la zona 
de transferencia se producirá el calentamiento y, cuando las condiciones lo 
permitan, la calcinación del sorbente. En las condiciones de diseño, el 
calentamiento de las partículas es rápido en comparación con la velocidad de 
descenso del sólido. Sin embargo, el tiempo de calcinación, calculado con el 
modelo desarrollado en el Capítulo 3, es de 13 minutos para la dolomita y de 
20 minutos para la caliza “Mequinenza”, correspondiente a una longitud 
recorrida de 23 cm en ambos casos en función de la velocidad de descenso 
del sorbente. En la  Tabla 9.7 se muestran las longitudes de lecho móvil 
necesarias para la calcinación y la sulfuración en las condiciones de diseño, 
así como la longitud total si se permite una calcinación separada. 
Tabla 9.7 Longitudes de lecho móvil necesarias para la calcinación y la sulfuración de 
las partículas de sorbente. 
 
Dolomita “Sierra 
de Arcos” 
Dolomita “Sierra 
de Arcos” 
Caliza 
“Mequinenza” 
 Condiciones no calcinantes Condiciones calcinantes Condiciones calcinantes 
Velocidad de descenso (cm h-1) 105 105 70 
Longitud de calcinación (cm) - 23 23 
Longitud de sulfuración (cm) 83 68 66 
Longitud total (cm) 83 91 89 
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Figura 9.26 Perfiles de concentración de H2S y de conversión del sorbente en un 
lecho móvil en contra-corriente predichas por el modelo en las condiciones de diseño. 
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No obstante, en las condiciones de diseño, no es necesario que la calcinación 
se produzca antes de que el sorbente entre en la zona de transferencia de la 
sulfuración, sino que pueden producirse ambas reacciones simultáneamente 
sin que la altura de diseño varíe. Si se produce en una zona separada es 
porque la altura del lecho es mayor que la zona de transferencia. 
En cualquier caso, la longitud de lecho necesaria es similar si se utiliza caliza 
“Mequinenza” o dolomita “Sierra de Arcos”. Sin embargo, la utilización de la 
caliza “Mequinenza” requiere un cuidadoso control de la temperatura del lecho 
para que no descienda por debajo de la temperatura de calcinación, debido a 
que la conversión obtenida en la sulfuración directa de las calizas es baja. 
Por otro lado, la utilización de caliza produce una menor cantidad de residuos 
sólidos que la utilización de dolomita. En ambos casos la cantidad de residuos 
se reduce de manera importante si se lleva a cabo la regeneración del sorbente y 
su posterior utilización en la retención de H2S en un proceso cíclico, como se 
muestra en la  Figura 9.27 para los residuos generados con el diseño realizado. 
Al aumentar el número de ciclos, la diferencia entre los residuos producidos 
por la caliza y por la dolomita se reduce de manera importante, dejando de ser 
un factor importante. Además, hay que tener en cuenta que las calizas poco 
porosas, como la caliza “Blanca”, no se pueden regenerar. 
Figura 9.27 Residuos generados en función del número de ciclos de regeneración con 
el diseño realizado para la planta GICC de ELCOGAS en Puertollano. 
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Por lo tanto, se puede diseñar un lecho móvil de dimensiones razonables y 
baja altura, lo que produce bajas pérdidas de carga, que permite purificar los 
gases de gasificación hasta unos niveles de concentración tales que su 
posterior combustión genera una concentración de SO2 en los gases de 
chimenea inferior a la exigida por la nueva normativa europea y que están 
dentro del intervalo de las admitidas por las turbinas de gas. 
9.6 SIMULACIÓN DE LA DESULFURACIÓN DE GASES CON UN 
REACTOR DE LECHO MÓVIL A PRESIÓN 
Debido a que el diseño se ha realizado para las condiciones de carga máxima y 
a que la velocidad del gas se encuentra próxima a la de mínima fluidización, la 
simulación respecto a las condiciones de diseño queda muy limitada. Por este 
motivo se han seleccionado unas condiciones diferentes para realizar la 
simulación del lecho móvil cuando varían ciertos parámetros. Estas 
condiciones se muestran en la  Tabla 9.8. 
Tabla 9.8 Caso base para la simulación de la retención de H2S en un lecho móvil a 
presión con sorbentes cálcicos. 
Temperatura 850 ºC no calcinantes 
950 ºC calcinantes 
Presión (MPa) 2.1 
H2S (% vol.) 0.75 
Gases Tabla 9.6 
dp (mm) 3 
Ca/S|util 1.0 (Xmax=0.85) 
Velocidad del gas (cm s-1) 60 
Flujo de sólidos (kg m-2 h-1)  
Dolomita 760 (usol=55.3 cm h-1) 
Mequinenza 400 (usol=37.3 cm h-1) 
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La longitud de la zona de transferencia para la sulfuración de los sorbentes en 
estas condiciones es de 47 cm para la caliza “Mequinenza” y de 48 cm para la 
dolomita en condiciones calcinantes y de 59 cm para la dolomita en 
condiciones no calcinantes.  
La simulación se ha realizado sobre un lecho móvil con una altura para la 
sulfuración igual a la zona de transferencia que se ha obtenido en cada caso. 
Durante la operación del lecho móvil es posible que puedan fluctuar ciertas 
variables respecto a las condiciones de referencia, como son la relación 
Ca/S|util, el tamaño de partícula del sorbente o la temperatura del reactor. A 
continuación se muestra el efecto que tendrían estas variaciones en la 
conversión del gas y del sólido a la salida del reactor. También se muestra el 
efecto que tienen estas posibles variaciones en la longitud de la zona de 
transferencia que sería necesaria para mantener la concentración de H2S a la 
salida del lecho igual a la del equilibrio cuando se mantiene Ca/S|util=1. 
9.6.1 Efecto de la relación Ca/S|util 
Una relación Ca/S|util distinta de la unidad puede deberse a una variación de la 
velocidad del gas o a una variación en la concentración de H2S en los gases. 
En la Figura 9.28 se muestran el efecto de estas variaciones en la altura de la 
zona de transferencia. En ambos casos, se observa que la longitud del lecho es 
mayor que la longitud de la zona de transferencia obtenida cuando se aumenta 
o se disminuye la relación Ca/S|util respecto a la unidad. Este hecho conduce a 
que la concentración de H2S y la conversión del sorbente a la salida del 
reactor no se encuentren limitadas por la falta de altura del reactor, sino por la 
conversión máxima que puede alcanzar el sorbente (Ca/S|util<1) o por la 
concentración de H2S de equilibrio (Ca/S|util>1). El porqué de estos efectos ya 
ha sido discutido anteriormente (apartado  9.4.4). 
Por lo tanto, se tendrá una conversión del sorbente a la salida del reactor y una 
relación entre la concentración de H2S a la salida y a la entrada del mismo en 
función de la relación Ca/S|util existente, como se muestra en la  Figura 9.29. 
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Figura 9.28 Alturas mínimas de lecho (Lt) predichas por el modelo en función de la 
relación Ca/S|util cuando varía: (a) el caudal de gas; (b) la concentración de H2S. 
dolomita a 850 ºC; dolomita a 950 ºC; Mequinenza a 950 ºC. 
Figura 9.29 Conversión del sorbente a la salida del reactor y relación entre CH2S,e y 
CH2S,s en función de la relación Ca/S|util. 
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Ante estos cambios, es deseable mantener la relación Ca/S|util=1 aumentando 
el caudal de sorbente en el reactor. En este caso, la altura de la zona de 
transferencia necesaria para obtener una concentración de H2S a la salida 
igual a la del equilibrio en función de la velocidad del gas, ug, y de la 
concentración de H2S a la entrada se muestra en la Figura 9.30. 
Figura 9.30 Longitud de la zona de transferencia en función de ug y CH2S. Ca/S|util=1.
 Dolomita a 850 ºC; dolomita a 950 ºC; Mequinenza a 950 ºC. 
En la Figura 9.30a se observa que la altura de la zona de transferencia 
aumenta linealmente al aumentar la velocidad del gas y el flujo de sorbente, 
manteniendo Ca/S|util=1. Es decir, si aumenta la velocidad del gas respecto a 
la del caso base (60 cm/s), también aumenta la altura necesaria de lecho. Por 
lo tanto, habrá que tener presente en el diseño del lecho móvil las 
fluctuaciones previsibles en el caudal de gas. 
En la Figura 9.30b se observa que la altura de la zona de transferencia se 
mantiene constante al variar la concentración de H2S en el gas y el flujo de 
sorbente, manteniendo Ca/S|util=1. Consecuentemente, el diseño realizado con 
el caso base sirve para otras concentraciones de H2S si se ajusta el flujo de 
sorbente para que Ca/S|util=1. Este comportamiento es consecuencia de que al 
aumentar la concentración de H2S y aumentar el flujo de sólidos (Ca/S|util 
constante), aumenta la velocidad de reacción provocando que se disminuya el 
tiempo de residencia del sólido en la zona de transferencia. Pero al aumentar 
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el flujo de sólidos, estos bajan a mayor velocidad, permaneciendo constante la 
longitud de la zona de transferencia, que es el producto del tiempo de 
residencia por la velocidad de bajada. 
9.6.2 Efecto del tamaño de partícula 
Una vez se habían fijado las condiciones del caso base para la simulación con 
un tamaño de partícula de 3 mm se había obtenido una altura de lecho móvil 
para cada sorbente. Si en un lecho móvil con estas alturas el tamaño de 
partícula introducido es menor o igual de 3 mm, la concentración de H2S a la 
salida es la de equilibrio. Sin embargo, si se introduce un tamaño de partícula 
mayor, el lecho no es capaz de eliminar el H2S hasta niveles de equilibrio, 
sino que la concentración de H2S aumenta al aumentar el tamaño de partícula, 
como se muestra en la  Figura 9.31. 
Figura 9.31 Concentración de H2S a la salida del lecho móvil en función del tamaño de 
partícula del sorbente. L0: caso base. 
Este aumento en la concentración de H2S a la salida del lecho se debe a que 
para mayores tamaños de partícula aumenta la altura mínima de lecho móvil 
(Lt) necesaria para obtener una concentración de H2S en equilibrio, como se 
observa en la  Figura 9.32. Esto pone de manifiesto la gran importancia de 
controlar el tamaño de partícula alimentado al lecho móvil. 
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Figura 9.32 Longitud mínima de lecho móvil (Lt) en función del tamaño de partícula. 
9.6.3 Efecto de la temperatura 
En la  Figura 9.33 se muestra la variación de la concentración de H2S a la salida 
del lecho en función de la temperatura en un lecho con la altura determinada 
(47 cm con la caliza “Mequinenza” y de 48 cm con la dolomita) y en la  Figura 
9.34 se muestra la altura de la zona de transferencia necesaria en función de la 
temperatura de reacción para obtener una concentración de H2S a la salida 
igual a la del equilibrio. 
En estas Figuras se observa que en condiciones calcinantes, una disminución 
de la temperatura desde 950 ºC produce un pequeño aumento de la 
concentración de H2S respecto de la del equilibrio debido a que la altura de la 
zona de transferencia necesaria aumenta ligeramente. Sin embargo, si se sigue 
disminuyendo la temperatura hasta pasar a condiciones no calcinantes, la 
concentración de H2S que se obtiene es muy superior a la del equilibrio. Como 
se observa en la  Figura 9.34 al pasar de condiciones calcinantes a no 
calcinantes se produce un brusco aumento en la altura obtenida, debido a que 
las reacciones que tienen lugar son diferentes en cada una de las condiciones. 
En condiciones no calcinantes, únicamente se muestra el resultado obtenido 
con la dolomita, ya que como se ha mostrado anteriormente las calizas no son 
unos sorbentes adecuados en estas circunstancias. 
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Figura 9.33 Efecto de la temperatura sobre la concentración a la salida del lecho. 
Figura 9.34 Efecto de la temperatura sobre la altura mínima del lecho móvil (Lt). 
Existe un intervalo de temperaturas, aproximadamente unos 20 ºC por encima 
de la temperatura de calcinación, en la que la calcinación podría tener alguna 
influencia sobre la sulfuración, tal y como se ha visto en el Capítulo 6. Por 
otro lado, si cabe esperarse que se den condiciones no calcinantes en el 
proceso de desulfuración, será necesario utilizar dolomita y realizar el diseño 
del lecho para estas condiciones, en las que siempre se necesitan mayores 
alturas de lecho que en condiciones calcinantes. 
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10. RESUMEN Y CONCLUSIONES 
10.1 RESUMEN 
En los procesos de gasificación de carbón a presión, como en la gasificación 
integrada con ciclo combinado (GICC), es necesaria la eliminación del H2S 
de los gases producidos antes de su introducción en una turbina de gas. La 
retención de H2S a elevadas temperaturas (800-1000 ºC) mediante la 
utilización de sorbentes cálcicos de bajo coste permite aumentar el 
rendimiento energético del proceso respecto a la utilización de sistemas de 
limpieza de baja temperatura. 
Para conseguir elevadas utilizaciones del sorbente, la retención de H2S puede 
realizarse en reactores de lecho fijo o móvil a presión. Entre estos reactores el 
de lecho móvil presenta ciertas ventajas debido a que opera en continuo y 
evita los problemas de taponamientos originados por los finos que transporta 
el gas. 
En este trabajo se han analizado los procesos que tienen lugar en un reactor 
de desulfuración de lecho móvil a presión. Se han estudiado las reacciones de 
calcinación, sulfuración de calcinados y sulfuración directa de tres sorbentes 
cálcicos diferentes: una caliza cristalina, “Blanca”, una caliza porosa, 
“Mequinenza” y una dolomita. En todas las reacciones estudiadas se ha 
analizado el efecto de la temperatura, la presión, la concentración del gas, el 
tamaño de partícula y el tipo de sorbente. Asimismo, también se ha analizado 
el efecto que tiene la calcinación sobre la sulfuración de los sorbentes en 
condiciones en las que ambas reacciones tienen lugar simultáneamente. 
Por otro lado, también se ha analizado la regeneración a presión con H2O y 
CO2 de los sorbentes cálcicos para obtener el sorbente regenerado y una 
corriente de gas con una concentración de H2S suficiente para poder usarse en 
un proceso posterior. Este análisis se ha centrado en el estudio de la 
regenerabilidad de la dolomita en función de la temperatura y de la 
concentración de H2O y CO2. También se ha estudiado la capacidad de 
sulfuración y de regeneración de la dolomita en sucesivos ciclos. 
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Para cada una de las reacciones se ha desarrollado un modelo cinético y de 
reacción en la partícula que pueda predecir adecuadamente los resultados 
experimentales. En cada caso, se han analizado partículas parcialmente 
convertidas mediante SEM y SEM-EDX para la elección del modelo de 
reacción en la partícula. De esta manera, se ha observado una textura granular 
en el interior de la partícula en todos los sorbentes y se ha visto que existían 
dos modos de reaccionar. Uno de ellos, en el que la reacción transcurre por 
toda la partícula aunque con distintos grados de conversión en función de la 
posición radial, y el otro que presenta una interfase de reacción definida. Por 
ello se ha utilizado un modelo de grano de tamaño variable (MGTV) para 
describir la evolución de las diferentes reacciones a lo largo del tiempo y 
únicamente en el caso de la calcinación de la caliza “Blanca” es conveniente 
la utilización de un modelo de núcleo decreciente (MND). Con estos modelos 
se han obtenido los parámetros cinéticos de cada una de las reacciones: 
calcinación, sulfuración de calcinados, sulfuración directa y regeneración. 
En los experimentos de retención de H2S en lecho fijo se han obtenido las 
curvas de ruptura con los tres sorbentes utilizados, aunque el estudio se ha 
centrado en la utilización de la caliza “Mequinenza” y la dolomita. Se ha 
analizado el comportamiento de las curvas de ruptura obtenidas en función de 
la cantidad de sorbente en el lecho, de la velocidad del gas, de la presión total, 
del tipo de reacción (sulfuración directa o de calcinados) y del tamaño de 
partícula. Estos resultados se han comparado con las predicciones de un 
modelo de lecho fijo que tiene en cuenta la cinética de reacción de cada 
sorbente determinada anteriormente, ya que las curvas de ruptura obtenidas 
dependen de la reactividad de cada caso en concreto (tipo de sorbente, 
temperatura, presión, tamaño de partícula y concentración de H2S). Esto ha 
permitido la validación del modelo desarrollado ya que se predicen 
adecuadamente los resultados experimentales. Además, los resultados 
obtenidos han servido para realizar el diseño previo de un reactor de lecho 
móvil. 
Los experimentos en lecho móvil se han realizado en contra-corriente y en 
corrientes paralelas. Con cada configuración se ha analizado el efecto de la 
relación Ca/S, el flujo de sorbente, la velocidad del gas, la altura del lecho y 
el tipo de sorbente sobre los perfiles internos de concentración de H2S y de 
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conversión del sorbente, así como en la concentración y la conversión a la 
salida del reactor. Se ha realizado el modelado de los reactores de lecho móvil 
operando tanto en contra-corriente como en corrientes paralelas. Los 
resultados experimentales se han comparado con las predicciones del modelo 
de lecho móvil obteniéndose una buena concordancia en todos los casos. Por 
último, con este modelo se ha realizado el diseño de un reactor de lecho móvil 
en contra-corriente para la retención de H2S de los gases de gasificación de la 
planta GICC de ELCOGAS en Puertollano, utilizando como sorbentes la 
caliza “Mequinenza” y la dolomita “Sierra de Arcos”. También se ha 
realizado una simulación del efecto que tendría la variación de la velocidad 
del gas, la concentración de H2S, el tamaño de partícula o la temperatura en la 
concentración a la salida del lecho. 
10.2 CONCLUSIONES 
Del estudio realizado sobre la retención de H2S en reactores de lecho móvil a 
presión pueden destacarse las siguientes conclusiones de tipo general: 
- La eliminación de H2S de gases de gasificación del carbón puede realizarse 
con sorbentes cálcicos en reactores de lecho móvil a presión a elevadas 
temperaturas (800-1000 ºC) hasta niveles muy próximos a los del 
equilibrio. 
- La dolomita puede utilizarse en sistemas de retención de H2S en 
condiciones calcinantes y no calcinantes. Sin embargo, la utilización de 
calizas se limita a condiciones calcinantes, debido a las bajas 
conversiones alcanzadas en la sulfuración directa de las mismas. 
- En los sistemas de retención de H2S, la utilización de una caliza porosa y 
reactiva, como la “Mequinenza”, presenta ciertas ventajas sobre la 
utilización de una caliza cristalina, como la caliza “Blanca”. La primera 
tiene mayor reactividad de sulfuración y mayor capacidad de 
regeneración. 
- Las dolomitas pueden regenerarse con H2O y CO2, mientras que de entre 
las calizas, únicamente lo permiten las porosas y reactivas, como la 
“Mequinenza”. 
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- La difusividad efectiva en el sistema poroso de los sorbentes y la 
difusividad a través de la capa de producto en el grano dependen de la 
presión total. 
Además de los estudios sobre aspectos particulares pueden extraerse las 
siguientes conclusiones: 
Sobre la calcinación de sorbentes cálcicos 
- Un aumento de la presión parcial de CO2 produce un descenso en la 
velocidad de calcinación. Este descenso es relativamente más importante 
cuanto mayor es la presión parcial de CO2. Un modelo cinético de 
Langmuir-Hinshelwood, donde se considera la quimisorción de CO2 con 
el uso de la isoterma de Freundlich, predice adecuadamente los resultados 
experimentales en un amplio intervalo de presiones parciales de CO2. Los 
valores similares obtenidos para las constantes de adsorción indican que 
dicho proceso tiene las mismas características independientemente del 
sorbente cálcico utilizado. 
- La calcinación de la caliza “Blanca” se produce en una interfase muy 
definida entre el CaCO3 y el CaO, mientras que la calcinación de la caliza 
“Mequinenza” y de la dolomita “Sierra de Arcos” semicalcinada, que 
tienen una mayor porosidad, tiene lugar en toda la partícula aunque con 
diferentes grados de conversión según la posición radial. 
- La utilización de un MND para la caliza “Blanca” y de un MGTV con 
control cinético y difusional para la caliza “Mequinenza” y la dolomita 
predicen adecuadamente la evolución de las curvas conversión-tiempo en 
un amplio intervalo de concentraciones de CO2, tamaños de partícula, 
presiones totales y temperaturas. 
- Para cada sorbente se han determinado las constantes cinéticas y energías 
de activación. Asimismo, se ha determinado la difusividad efectiva de 
CO2 en los poros y su variación con la presión total. 
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Sobre la sulfuración de calcinados 
- Se pueden obtener elevadas conversiones de sulfuración de los sorbentes 
calcinados, superiores al 80%, tanto con la dolomita como con las calizas. 
- La estructura porosa de los sorbentes tiene una gran importancia en la 
sulfuración en condiciones calcinantes. Tanto a presión atmosférica como 
a presiones superiores, la caliza “Mequinenza” y la dolomita “Sierra de 
Arcos” tienen una reactividad similar y superior a la obtenida para la 
caliza “Blanca”. 
- El modelado de la sulfuración de los sorbentes calcinados se ha realizado 
con un MGTV. Este modelo predice adecuadamente los resultados 
experimentales en un amplio intervalo de temperaturas, presiones, 
concentraciones de H2S y tamaños de partícula. 
- Para los sorbentes utilizados se han determinado las constantes cinéticas, 
la difusividad en la capa de producto y las energías de activación, así 
como la variación de la difusividad efectiva en los poros y de la 
difusividad en la capa de producto con la presión total. 
- El orden de reacción respecto al H2S es igual a 1. 
Sobre la sulfuración directa 
- A temperaturas de interés práctico (>800 ºC), se alcanzan elevadas 
conversiones en la sulfuración directa de la dolomita semicalcinada, 
superiores al 80%, mientras que en las calizas no se supera el 20%. 
- El modelado de la sulfuración directa de la dolomita semicalcinada se ha 
realizado con un MGTV. Este modelo predice adecuadamente los 
resultados experimentales en un amplio intervalo de temperaturas, 
presiones, concentraciones de H2S y tamaños de partícula. 
- Para la dolomita se ha determinado la constante cinética, la difusividad en 
la capa de producto y sus energías de activación. Asimismo, se ha 
encontrado que la difusividad en la capa de producto y la difusividad 
efectiva en los poros dependen de la presión total, determinándose dichas 
dependencias. 
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- En la sulfuración directa de la dolomita semicalcinada, el orden de 
reacción respecto al H2S es igual a 1. 
Sobre la calcinación y la sulfuración simultáneas 
- En condiciones donde la velocidad de calcinación sea muy superior a la 
de sulfuración (presión parcial de CO2 alejada del equilibrio) se observa 
que la sulfuración de los sorbentes no calcinados es similar a la de los 
sorbentes pre-calcinados. 
- Cuando la velocidad de la calcinación se hace similar a la de la 
sulfuración debido a que la presión parcial de CO2 se encuentra próxima a 
la del equilibrio, en la caliza se observó una inhibición tanto de la 
calcinación como de la sulfuración cuando existen simultáneamente en los 
gases CO2 y H2S. En este caso se obtienen bajas conversiones del 
sorbente, de manera similar a lo que ocurría en la sulfuración directa de 
las calizas. Sin embargo, no se ha encontrado una causa razonable para 
este fenómeno. 
- En la dolomita “Sierra de Arcos” si la presión de CO2 es relativamente 
alta se observan dos comportamientos diferentes. Cuando la velocidad de 
calcinación es mayor que la de sulfuración se produce un retardo en la 
sulfuración debido a la calcinación del sorbente. Sin embargo, cuando la 
velocidad de calcinación es menor que la de sulfuración se produce la 
sulfuración directa del sorbente. 
- Se ha desarrollado un MGTV en el que se produce de manera simultánea 
la calcinación y la sulfuración de la fracción calcinada. Este modelo 
predice adecuadamente los resultados obtenidos experimentalmente 
mientras no ocurra la sulfuración directa en la dolomita o se encuentre 
inhibida la calcinación en la caliza. 
- En muchos casos es posible considerar que la calcinación no limita a la 
sulfuración y ésta es igual a la de los sorbentes pre-calcinados. En estos 
casos, las predicciones del modelo de sulfuración de calcinados y de 
calcinación-sulfuración simultáneas coinciden, pudiéndose utilizar el 
primero de ellos, que es más sencillo que el segundo. 
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Sobre la regeneración 
- La capacidad de regeneración de la caliza “Blanca” es muy baja (20%) 
mientras que una caliza porosa como la “Mequinenza” se puede regenerar 
hasta una conversión del 80%. Además, la dolomita “Sierra de Arcos” 
puede regenerarse totalmente. 
- El MGTV predice adecuadamente los resultados experimentales en un 
amplio intervalo de temperaturas y concentraciones de H2O y CO2. 
- Se han obtenido los parámetros cinéticos para la reacción de regeneración 
de la dolomita. La difusividad en la capa de producto en el grano depende 
de la temperatura y de la concentración de H2O y CO2 y disminuye con el 
tiempo de reacción hasta un valor límite, dependiente de la temperatura. 
- El orden de reacción respecto al H2O y al CO2 es 1 en ambos casos. 
- La dolomita no pierde actividad en la sulfuración ni capacidad de 
regeneración en, al menos, 20 ciclos de sulfuración-regeneracion. 
Sobre la retención de H2S en reactores de lecho fijo 
- Es posible la eliminación de H2S con sorbentes cálcicos en un lecho fijo a 
presión hasta concentraciones próximas a las del equilibrio. 
- Las curvas de ruptura obtenidas con diferentes longitudes de lecho, 
velocidades del gas y fracciones de sorbente y que tienen el mismo tiempo 
estequiométrico son iguales entre sí, siempre que no sea importante la 
transferencia externa de materia o la dispersión axial de H2S en la zona de 
transferencia. 
- La curva de ruptura mantiene la misma forma en los casos en que el 
tiempo estequiométrico es diferente, salvo que se encuentran desplazadas 
en el tiempo, correspondiéndose cada una con su tiempo estequiométrico. 
- El modelo teórico propuesto para la desulfuración de gases en lecho fijo 
predice adecuadamente las curvas de ruptura y los perfiles internos de 
concentración de H2S y de conversión del sorbente a un tiempo 
determinado. 
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Sobre la retención de H2S en reactores de lecho móvil 
- La retención de H2S a elevadas temperaturas (800-1000 ºC) con sorbentes 
cálcicos puede realizarse por medio de un lecho móvil a presión en 
contra-corriente o en corrientes paralelas hasta niveles próximos a los del 
equilibrio termodinámico. 
- La configuración de un lecho móvil en contra-corriente es más efectiva 
que en corrientes paralelas, necesitándose una menor altura de lecho para 
alcanzar un determinado grado de eliminación de H2S de los gases 
obtenidos en un gasificador. 
- La relación Ca/S|util=1 es la óptima ya que se obtienen concentraciones 
próximas a las del equilibrio termodinámico con el máximo 
aprovechamiento del sorbente. La altura de lecho necesaria tiene un 
máximo cuando la relación Ca/S|util es igual a 1, tanto en contra-corriente 
como en corrientes paralelas. 
- La utilización de alturas de lecho inferiores a la zona de transferencia en 
unas determinadas condiciones de operación produce una disminución de 
la eficacia del lecho. 
- Los modelos matemáticos de lecho móvil a presión en contra-corriente y 
en corrientes paralelas desarrollados predicen adecuadamente los perfiles 
de concentración de H2S y de conversión del sorbente en el interior del 
lecho obtenidos experimentalmente. 
- El diseño de un lecho móvil en contra-corriente y con una relación 
Ca/S|util=1 puede realizarse a partir de una curva de ruptura obtenida en un 
lecho fijo en las mismas condiciones de reacción. 
- En la operación de un lecho móvil con una altura igual a la longitud de 
transferencia, las variables que más afectan a la concentración de H2S a la 
salida son la velocidad del gas, la concentración de H2S a la entrada, el 
tamaño de partícula del sorbente y la temperatura. 
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11. NOMENCLATURA 
 
a parámetro ajustable en la ecuación [3.34] (-) 
A constante de decaimiento exponencial de DR (s-1) 
b parámetro ajustable en la ecuación [3.35] (-) 
c constante de adsorción en la isoterma de Freundlich (Pa-1/n) 
c0 factor preexponencial de la constante de adsorción c (Pa-1/n) 
C1,i concentración del gas i en los poros de la partícula (mol m-3) 
C2,i concentración del gas i en la interfase de reacción (mol m-3) 
SH2
C  concentración de H2S (mol m-3) 
eS,H2
C  concentración de H2S a la entrada del lecho (mol m-3) 
sS,H2
C  concentración de H2S a la salida del lecho (mol m-3) 
zS,H2
C  concentración del gas en una altura z en un lecho móvil (mol m-3) 
0
SH2
C  concentración inicial de H2S en el gas de reacción (mol m-3) 
eq
SH2
C  concentración de equilibrio de H2S (mol m-3) 
*
SH2
C  = SH2C -
eq
SH2
C  (mol m-3) 
∞
iC  concentración de la especie i en la masa de gas (mol m
-3) 
ext
iC  conc. del gas i en la superficie exterior de la partícula (mol m
-3) 
Ca/S relación molar de Ca y S alimentados a un reactor (-) 
Ca/S|util relación molar de Ca útil y S alimentados a un reactor (-) 
dp diámetro de partícula (m) 
Dm,i difusividad molecular del componente i (m2 s-1) 
De,i difusividad efectiva del componente i (m2 s-1) 
DeP,i difusividad efectiva del componente i a la presión P (m2 s-1) 
DeP=1,i difusividad efectiva del componente i a 1 atm (m2 s-1) 
Dg,i difusividad del componente i en los poros (m2 s-1) 
DK,i difusividad Knudsen del componente i (m2 s-1) 
Di difusividad en la capa de producto de la reacción i (m2 s-1) 
Di,0 factor pre-exponencial Di (m2 s-1) 
Di,P Di a presión (m2 s-1) 
Di,P=1 Di a presión atmosférica (m2 s-1) 
0
RD  DR al inicio de la regeneración (m
2 s-1) 
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0
R,0D  factor preexponencial de DR (m
2 s-1) 
∞
RD  DR a tiempo infinito (m
2 s-1) 
∞
RPD  DR a tiempo infinito a presión (m
2 s-1) 
∞
=1RPD  DR a tiempo infinito a presión atmosférica (m
2 s-1) 
∞
R,0D  factor pre-exponencial de 
∞
RD  (m
2 s-1) 
e parámetro de ajuste de kSC con la presión total en la ec. [4.29] (-) 
Ea energía de activación de la constante de adsorción c (J mol-1) 
EC energía de activación de kC (J mol-1) 
ED,i energía de activación de Di (J mol-1) 
EDR,∞ energía de activación de ∞RD  (J mol
-1) 
ER energía de activación de kR (J mol-1) 
ESC energía de activación de kSC (J mol-1) 
ESD energía de activación de kSD (J mol-1) 
Esint energía de activación del parámetro Ksint (J mol-1) 
fi fracción en masa del componente i en el sorbente (-) 
fsorb fracción en masa de sorbente en el lecho (-) 
fv,i fracción en volumen del componente i en el grano (-) 
fVs fracción en volumen de sorbente en el lecho (-) 
Fs flujo de sólidos en el lecho móvil (kg m-2 s-1) 
Fmolar Ca flujo molar de Ca en un lecho móvil (mol m-2 s-1) 
k1, k2 constantes cinéticas en la descomposición de CaCO3(mol Pa-1 m-2 s-1) 
kA constante de velocidad de adsorción (mol Pa-1 m-2 s-1) 
kC constante de la velocidad de reacción en la calcinación (mol m-2 s-1) 
kC,0 factor pre-exponencial de kC (mol m-2 s-1) 
Ck  constante de la velocidad de calcinación en la ecuación [3.42]  
  (mol Pa-1 m-2 s-1) 
kD constante de velocidad de desorción (mol m-2 s-1) 
kg,i coeficiente de transferencia externa de materia (m s-1) 
kR constante de la velocidad de reacción en la regeneración(m4 mol-1 s-1) 
kR,0 factor pre-exponencial de kR (m4 mol-1 s-1) 
'
Rk  constante de la velocidad de reacción en la regeneración(m
6 mol-2 s-1) 
''
Rk  constante de la velocidad de reacción en la regeneración(m
3 mol-1 s-1) 
kSC constante de la velocidad de sulfuración de calcinados (m s-1) 
kSC,0 factor pre-exponencial de kSC (m s-1) 
kSC,P kSC a presión (m s-1) 
kSC,P=1 kSC a presión atmosférica (m s-1) 
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kSD constante de la velocidad de sulfuración directa (m s-1) 
kSD,0 factor pre-exponencial de kSD (m s-1) 
'
Sk  constante de la velocidad de reacción en la sulfuración (Pa
-n s-1) 
Sk  constante de la velocidad de sulfuración aparente (m s
-1) 
KA constante de adsorción en la isoterma de Langmuir (Pa-1) 
Keq,i constante de equilibrio de la reacción i (Pa∆n) 
Ksint parámetro ajustable de A (m2.5 mol-2.5 s-1) 
Ksint,0 factor pre-exponencial del parámetro Ksint ((m3 mol-1)2.5 s-1) 
L longitud (m) 
L0 longitud del lecho (m) 
Lb longitud efectiva de un lecho fijo (m) 
Lt longitud de la zona de transferencia (m) 
LUB longitud de lecho no utilizable (m) 
m parámetro de ajuste de la difusividad efectiva con la presión total (-) 
Mi peso molecular del compuesto i (g mol-1) 
n números de sitios activos ocupados por una molécula de CO2 (-) 
n, n1, n2 orden de reacción (-) 
p exponente de CH2O en la ecuación [7.40] (-) 
P presión total del sistema (Pa) 
P0 presión de referencia (0.1 MPa) (Pa) 
eq'
CO2
P  presión parcial de equilibrio ficticia de CO2 (Pa) 
Pi presión parcial del gas i (Pa) 
∞
iP  presión parcial del gas i en la masa de gas (Pa) 
eq
iP  presión parcial de equilibrio de la especie i (Pa) 
ext
iP  presión parcial del gas i en la superficie exterior de la partícula (Pa) 
q exponente de CCO2 en la ecuación [7.40] (-) 
Qg caudal de gas (m3 s-1) 
r0 radio inicial de un grano (m) 
r1 radio del grano en el transcurso de la reacción  (m) 
r2 radio del núcleo sin reaccionar en el grano (m) 
rp radio de poro (m) 
'
i(r)  velocidad de la reacción i (Pa s
-1) 
i(-r)  velocidad de la reacción i (mol m
-3 s-1) 
R posición radial en el interior de la partícula (m) 
R0 radio de las partículas (m) 
RC radio del núcleo sin reaccionar en el MND (m) 
Rg constante de los gases ideales (8314 J mol-1 K-1) 
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Rep número adimensional de Reynolds de partícula (-) 
s exponente de la presión total en el cálculo de la difusividad en la 
capa de producto (-) 
S0 superficie específica inicial (m2 m-3) 
SC superficie de calcinación por unidad de volumen de sorbente(m2 m-3) 
Se superficie específica (m2 m-3) 
Sg superficie específica B.E.T. (m2 g-1) 
Slf área transversal de un lecho fijo (m2) 
Slm área transversal de un lecho móvil (m2) 
Sc número adimensional de Schmidt (-) 
Sh número adimensional de Sherwood (-) 
t tiempo (s) 
t0 tiempo inicial (s) 
t1 tiempo en el que la primera fracción de lecho fijo se convierte 
totalmente (s) 
tb tiempo de ruptura de un lecho fijo (s) 
tc tiempo final de la curva de ruptura de un lecho fijo (s) 
tr tiempo de residencia del sorbente en la zona de transferencia (s) 
treac tiempo de reacción en un lecho móvil (s) 
ts tiempo estequiométrico en un lecho fijo (s) 
T temperatura (K) 
Tcal temperatura del foco caliente (K) 
Tfrio temperatura del foco frío (K) 
ug velocidad del gas (m s-1) 
umf velocidad de mínima fludización (m s-1) 
ut velocidad con que se desplaza la zona de transferencia (m s-1) 
us velocidad con que se desplaza el frente estequiométrico (m s-1) 
usol velocidad de bajada del sólido en un lecho móvil (m s-1) 
ve velocidad espacial (s-1) 
Vm volumen molar del sólido (m3 mol-1) 
Vs volumen de gas que se ha pasado por el lecho a tiempo ts (m3) 
Vsorb lecho volumen de sorbente en el lecho (m3) 
W masa de muestra en un momento determinado (g) 
3CaCO
W  masa de CaCO3 (g) 
W0 masa inicial de la muestra, como CaCO3 o CaCO3·MgCO3 (g) 
W0CaCO3 masa de CaCO3 en la muestra cuando la conversión es completa (g) 
W0CaO masa de CaO en la muestra cuando la conversión es completa (g) 
W0CaS masa de CaS en la muestra cuando la conversión es completa (g) 
Wi masa de CaCO3, CaO y CaS en la muestra durante la reacción i (g) 
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Winerte masa de inerte en la muestra, con el Mg en forma de MgO (g) 
sW
•
 caudal másico de sólidos (g s-1) 
Xi conversión del sorbente en la reacción i (-) 
Xe conversión del sorbente a la entrada de un lecho móvil (-) 
Xmax conversión máxima alcanzable por el sorbente (-) 
Xs conversión del sorbente a la salida de un lecho móvil (-) 
Xz conversión del sorbente en una altura z en un lecho móvil (-) 
yi fracción molar del componente i en el gas (-) 
y1 fracción molar aparente de CO2 en la interfase CaCO3-CaO (-) 
Y fracción de lecho que se ha convertido 
z coordenada longitudinal en un lecho (m) 
Zi razón de expansión en la reacción i (-) 
Letras griegas 
β parámetro definido como Ds/kir0 (-) 
χ concentración normalizada (-) 
∆Η entalpía de reacción (kJ mol-1) 
∆n variación en el número de moles gaseosos en una reacción (-) 
∆t incremento de tiempo (s) 
∆z incremento de altura (s) 
ε porosidad (-) 
ε0 porosidad inicial de la partícula (-) 
εlf porosidad de un lecho fijo (-) 
εlm porosidad de un lecho móvil (-) 
εp porosidad de la partícula (-) 
φ factor de forma (-) 
Λ razón de separación de un lecho fijo (-) 
µg viscosidad del gas (kg m-1 s-1) 
η eficacia energética (-) 
θ fracción de sitios activos ocupados (-) 
ρg densidad del gas (kg m-3) 
ρi densidad del sólido i (g m-3) 
ρr,i densidad real o intrínseca del sólido i (g m-3) 
s
_
ρ  densidad media de los sólidos en el lecho (g m-3) 
(Σv)i volumen molecular de difusión (Å3) 
τ tiempo normalizado (-) 
τb, τs, τc tiempo normalizado a tb, ts y tc, respectivamente (-) 
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Subíndices 
C Calcinación 
S Sulfuración 
SC Sulfuración de calcinados 
SD Sulfuración directa 
R Regeneración 
 
Acrónimos 
ASME: American Society of Mechanical Engineers 
BET: Brunauer, Emmet y Teller 
BG/L: British Gas/Lurgi 
CC: Contra-Corriente 
CGA: Ciclo de Gasificación con Aire 
CLFA: Combustión en Lecho Fluidizado Atmosférico 
CLFP: Combustión en Lecho Fluidizado a Presión 
CLFPA: Combustión en Lecho Fluidizado a Presión Avanzado 
CN: Condiciones normales de presión y temperatura (0 ºC y 0.1 MPa) 
CP: Corrientes Paralelas 
DEA: Dietanolamina 
DOE: United States Department of Energy 
EEA: European Environment Agency 
EIA: Energy Information Administration 
ESENA: The Energy, Security and Environment in Northeast Asia Project 
FPD: Flame Photometric Detector 
GE: Global Energy 
GICC: Gasificación Integrada con Ciclo Combinado 
HTW: High Temperature Winkler 
IEA: International Energy Agency 
IGCC: Integrated Gasification Combined Cycle 
KRW: Kellogg-Rust Westinghouse 
LUB: Length Unused Bed (longitud de lecho no utilizable) 
MCFC: Molten Carbonate Fuel Cells 
MCU: Modelo de conversión uniforme 
MEA: Monoetanolamina 
MEB: Microscopía electrónica de barrido 
MGCU: Modelo de Grano con Conversión Uniforme 
MGTV: Modelo de Grano de Tamaño Variable 
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MND: Modelo de núcleo decreciente 
OECD: Organisation for Economic Co-operation and Development 
PCI: Poder calorífico inferior 
PCS: Poder calorífico superior 
PRENFLO: Pressurized Entrained Flow 
SEAE: Sistemas Energéticos de Alta Eficacia 
SEM: Scanning Electron Microscopy (microscopía electrónica de 
barrido). 
SEM-EDX: Microscopía Electrónica de Barrido con Rayos X de Energía 
Dispersa 
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